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Kurzfassung 
Verfahrenskombinationen aus Pulveraktivkohleadsorption und nachgeschaltetem 
Membranverfahren werden zur Zeit für die unterschiedlichsten Aufgaben der 
Wasserbehandlung untersucht und auch schon in technischem Maßstab eingesetzt.  
Da die Pulveraktivkohle vor dem Membranverfahren für gewöhnlich nicht abgetrennt wird, 
ist es vorstellbar, dass die Pulveraktivkohlepartikel neben ihrer adsorbierenden Wirkung auch 
auf Grund ihrer Eigenschaften als geometrische Körper auf den Membranprozess und damit 
auf das Gesamtverfahren wirken. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde diese 
mechanische Wirkung von Pulveraktivkohle auf im Cross-flow betriebene Membranverfahren 
am Beispiel der Aufbereitung von Kläranlagenablauf mit Pulveraktivkohle und Nanofiltration 
untersucht.  
Die angestellten theoretischen Überlegungen sowie die durchgeführten Labor- und 
Pilotversuche zeigen unterschiedliche Phänomene für Cross-flow-Strömungen mit niedriger 
Scherrate und solche mit hoher Scherrate. Unterhalb von 2.000 s-1 kommt es auf Grund von 
mit der Scherrate abnehmenden Rücktransportmechanismen zu einer verstärkten Ablagerung 
von Partikeln auf der Membran. Die sich bildende Partikeldeckschicht behindert den 
Rücktransport von gelösten und von der Membran zurückgehaltenen Substanzen, was zu einer 
Abnahme von Rückhalt und Permeatfluss führt. Bei Scherraten oberhalb von ca. 18.000 s-1 
kommt es zu einer Beschädigung der Membran durch Abrasion. Die abrasive Beschädigung 
nimmt exponentiell mit der Scherrate und linear mit der Entfernung vom Membrananfang zu 
und scheint durch die Partikelfraktion mit kleinem Durchmesser verursacht zu werden. 
Abstract 
Process combinations of powdered activated carbon adsorption and succeeding membrane 
process are currently under investigation for several different water treatment applications and 
a few full-scale applications of this kind of process already exist.  
Since the powdered activated carbon is usually not separated in front of the membrane 
process it is possible, that powdered activated carbon particles have a “mechanical” influence 
on the performance of the membrane, i.e. they influence the membrane process not by 
adsorption of solutes but by their properties as geometric bodies. This mechanical influence of 
powdered activated carbon particles on cross-flow membrane processes is investigated in the 
present thesis by the example of treatment of sewage plant effluent by powdered activated 
carbon adsorption and nanofiltration.  
Theoretical considerations, laboratory experiments and pilot plant operation show different 
phenomena for cross-flow at low and high shear rates. Below 2.000 s-1 an increasing 
deposition of particles on the membrane surface is observed due to a decreasing back-
transport of particles into the bulk flow. The formation of a particle layer leads to a hindered 
back transport of solutes rejected by the membrane which in turn leads to a decrease of 
rejection for these solutes and a decrease of permeate flux due to a higher osmotic pressure. 
At shear rates above 18.000 s-1 an abrasive destruction of the membrane is observed. Lab 
scale experiments and a developed theoretical model suggest, that it is the fraction of smallest 
particles which is responsible for this phenomenon. Abrasion seems to increase exponentially 
with shear rate and linearly with distance from the starting point of the membrane cross-flow. 
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1 Einleitung 
Die Bedeutung der Ressource Wasser nimmt weltweit zu. Einem durch 
Bevölkerungswachstum und zunehmende landwirtschaftliche, industrielle und kulturelle 
Aktivität wachsenden Bedarf steht eine durch klimatische Veränderungen gefährdete 
Verfügbarkeit gegenüber. In den letzten Jahren rückt daher zunehmend eine neue 
Wasserquelle in den Fokus: der Ablauf von kommunalen und industriellen Kläranlagen.  
 
Weltweit gibt es bereits zahlreiche Anlagen, in denen aus geklärtem Abwasser Wasser 
zurückgewonnen wird. Ein im Jahr 2003 im Rahmen des EU-Forschungsprojekts Aquarec 
durchgeführtes Screening von mehr als 3.300 Anlagen zur Wasserwiedergewinnung hat 
gezeigt, dass bei der Nutzung des aufbereiteten Kläranlagenablaufwassers nicht-
Trinkwasseranwendungen im Vordergrund stehen [1]. Die Hauptanwendungen liegen im 
Bereich der landwirtschaftlichen Bewässerung und der Bewässerung von Parks und 
Grünanlagen sowie der Anreicherung von überwirtschaftetem Grundwasser. 
In Staaten mit traditionell großen Frischwasserreserven wie z.B. Deutschland sind es in erster 
Linie wasserintensive Industriebetriebe, die das Wasser der betriebseigenen Kläranlagen 
aufbereiten [2], [3]. Hier spielen für die Wirtschaftlichkeit des Abwasserrecyclings die für die 
Einleitung von Abwasser anfallenden Gebühren eine wichtige Rolle. 
 
Wesentliches Hindernis für die direkte Wiederverwendung des Ablaufs kommunaler 
Kläranlagen ist die mikrobiologische Belastung, also die Belastung mit krankheitserregenden 
Keimen. Auf Grund der Gefahr einer Tröpfcheninfektion verbietet sich sogar die Verwendung 
von Kläranlagenablauf als Brauchwasser zum Reinigen von Behältern [4].  
Weitere störende Inhaltsstoffe sind die durch biologische Abbauprozesse entstehenden 
natürlichen organischen Substanzen (NOM = Natural Organic Matter) wie z.B. Huminstoffe, 
die zwar nicht direkt gesundheitsschädlich sind, aber zu einer Geruchs-, Farb- und 
Geschmacksbelastung des Wassers führen können. 
Je nach Quelle des Abwassers können auch biologisch schwer oder nicht-abbaubare 
organische Stoffe im Kläranlagenablauf vorliegen, die schon in sehr niedrigen 
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Konzentrationen eine hormonelle oder potenziell gesundheitsschädliche Wirkung haben. Zu 
diesen sog. Spurenschadstoffen zählen vor allem Industriechemikalien und Pharmazeutika 
[5] - [7]. 
 
Trotz der unterschiedlichen Anwendungsbereiche für Kläranlagenablauf und den 
entsprechend unterschiedlichen Anforderungen an die Wasserqualitäten, spielen bei den 
Aufbereitungsprozessen technische Membranen fast immer eine zentrale Rolle [8].  
Für anspruchsvolle Anwendungen des aufbereiteten Wassers wie zum Beispiel die 
Anreicherung von Grundwasser oder die Gewinnung von Kesselspeisewasser ist das 
Aufbereitungsverfahren z. Zt. fast ausschließlich eine Kombination aus Mikrofiltration (MF) 
oder Ultrafiltration (UF) als Vorbehandlung mit einer Umkehrosmose (UO) als letztem 
Behandlungsschritt. Die Vorbehandlung ist sinnvoll, da so das Fouling-Problem größtenteils 
von der UO ferngehalten wird. MF- und UF-Membranen sind rückspülbar und wesentlich 
robuster gegenüber chemischen Reinigungen als UO-Membranen. Das produzierte Wasser ist 
sowohl keim- und partikelfrei als auch in Leitfähigkeit, Stickstoffverbindungen und 
Spurenschadstoffen deutlich reduziert. 
 
Im Fokus der vorliegenden Arbeit steht ein neuer, bisher nicht zu diesem Zweck eingesetzter 
Prozess, der prinzipiell ebenfalls zur Erzeugung eines hochwertigen Wassers in der Lage ist 
und damit in Konkurrenz zur Kombination MF/UF und UO steht. Der PAK-NF-Prozess ist 
eine Kombination aus Pulveraktivkohleadsorption und Nanofiltration (NF) und wurde 
ursprünglich für die Behandlung von Deponiesickerwasser entwickelt [9] bzw. in ähnlicher 
Form als PAK-UF-Prozess zur Aufbereitung von Oberflächenwasser zu Trinkwasser [10].  
Das Schema des PAK-NF-Prozess ist in Abbildung 1-1 dargestellt. Das zu behandelnde 
Rohwasser wird in einem Rührkessel mit Pulveraktivkohle (PAK) vermischt und dann der NF 
zugeführt, welche die Suspension in ein Permeat und eine Konzentrat aufteilt. Da die Partikel 
einer PAK deutlich größer sind als die Poren einer NF-Membran, verbleibt die PAK 
vollständig im Konzentrat. 
Primäres Ziel der PAK-Dosierung ist es, den Rückhalt der NF für organische Substanzen zu 
erhöhen. Die NF hält zwar organische Substanzen größer als 200 – 1000 g/mol zurück, aber 
sowohl kleine NOM als auch organische Spurenschadstoffe können eine NF-Membran 
zumindest teilweise passieren [11].  
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Abbildung 1-1: Schema des PAK-NF-Prozess 
Da eine NF auf Grund größerer Poren und niedrigerer Salzrückhalte geringere Kosten als eine 
UO verursacht und die PAK bei niedriger Dosierung günstiger ist als eine MF/UF, ist diese 
Verfahrenskombination potenziell günstiger als das bisher eingesetzte Standardverfahren.  
 
Im Zuge der Entwicklung des PAK-UF-Prozess zur Aufbereitung von Oberflächenwasser zu 
Trinkwasser wurde die Adsorption von organischen Spurenschadstoffen intensiv 
experimentell und durch Bildung von mathematischen Modellen auch theoretisch untersucht. 
Alle anderen Auswirkungen der PAK wurden bisher ausschließlich phänomenologisch 
untersucht, d.h. die PAK wurde dosiert und die Veränderung der Trennleistung wurde 
quantitativ erfasst. Dabei wurde die Veränderung der Permeatqualität vollständig der 
adsorbierenden Wirkung der PAK zugeschrieben.  
Dass es eine Wirkung der PAK zumindest auch auf den Permeatfluss gibt geht aus 
zahlreichen Veröffentlichungen über Versuche zur Wasseraufbereitung mit dem PAK-MF-, 
PAK-UF- oder PAK-NF-Prozess hervor (s. Kapitel 1). Mehrheitlich berichten diese 
Veröffentlichungen von einer positiven Wirkung, d.h. die PAK-Dosierung bewirkt eine 
Steigerung des Permeatflusses. Es wird aber auch von einer negativen Wirkung berichtet. In 
einigen Veröffentlichungen wird über eine Ursache spekuliert, aber systematische 
Untersuchungen zu den physikalischen Vorgängen, die zu dieser Wirkung führen gibt es 
praktisch nicht. 
 
Das Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, diese Lücke zumindest teilweise zu schließen und die 
Wirkung der PAK über die absorbierende Wirkung auf die Permeatqualität hinaus zu 
untersuchen. Wie in Abbildung 1-2 dargestellt, kann man dabei zwischen einer adsorptiven 
Wirkung und einer mechanischen Wirkung der PAK unterscheiden. 
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Abbildung 1-2: Wirkung der PAK auf die Nanofiltration von Kläranlagenablauf 
Die adsorbierende Wirkung der PAK beschränkt sich fast ausschließlich auf die organischen 
Bestandteile des Kläranlagenablaufs, die wiederum in Spurenschadstoffe und NOM 
unterschieden werden können. Die NOM liegen im Vergleich zu den Spurenschadstoffen in 
vergleichsweise hohen Konzentrationen vor und werden von NF-Membranen größtenteils 
zurückgehalten. Die NOM werden allgemein als Hauptverantwortliche für das Membran-
Fouling angesehen, d.h. eine adsorbierende Entfernung von NOM wirkt sich u.U. positiv auf 
das Membran-Fouling aus. 
Die PAK-Partikel haben aber auf Grund ihrer Eigenschaften als geometrische Körper auch 
eine mechanische Wirkung auf das Verfahren. Sie können sich negativ auswirken, indem sie 
Bestandteil einer Deckschicht werden und damit einen hydraulischen Widerstand für den 
Permeatstrom darstellen. Handelt es sich um eine Partikeldeckschicht, die zyklisch oder 
kontinuierlich erneuert wird, ist die Wirkung der PAK-Partikel als Filterhilfsmittel möglich 
und somit positiv. Für den Fall, dass sich die Partikel nicht auf der Membran ablagern, 
sondern auf Grund der fast immer vorliegenden Cross-flow-Strömung fluidisiert bleiben ist es 
denkbar, dass die Partikel eine NOM-Deckschicht abrasiv entfernen. Letzteres wäre 
wiederum eine positive Wirkung. 
Eine weitere Dimension der mechanischen Wirkung von PAK-Partikeln ist ihre Wirkung auf 
den Stofftransport. Bilden die Partikel eine Deckschicht, behindern sie den diffusiven 
Rücktransport der von der Membran zurückgehaltenen gelösten Stoffe. Dies würde zu 
höheren Konzentrationen an zurückgehaltenen Stoffen direkt an der Membran führen, was 
wiederum zu einer höheren Permeatkonzentration und über den osmotischen Drück zu einem 
niedrigeren Permeatfluss führen würde. Bleiben die Partikel fluidisiert, verursachen sie 
möglicherweise Turbulenzen in der Konzentrationsgrenzschicht, die zu einer Verbesserung 
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des Stofftransports führen würden und damit zu einer niedrigeren Permeatkonzentration und 
einem höheren Permeatfluss. 
Eine letzte mögliche mechanische Wirkung der PAK-Partikel ist eine abrasive Beschädigung 
der Membran. Dies würde zwar zu einem höheren Permeatfluss führen, aber gleichzeitig auch 
zu einem schlechteren Rückhalt und damit einer schlechteren Permeatqualität. 
 
Um zu untersuchen, ob und wenn ja unter welchen Bedingungen diese Effekte auftreten, 
wurden im Rahmen der vorliegenden Arbeit Labor- und Pilotversuche durchgeführt sowie 
theoretische Überlegungen angestellt.  
Zur Klärung der mechanischen Wirkung der PAK auf Fouling und Stofftransport sowie einer 
möglichen abrasiven Beschädigung der Membran wurden Testzellenversuche mit PAK und 
einer MgSO4-Lösung durchgeführt. Zur Membranabrasion wurde ein Modell zur 
Beschreibung der beobachteten Phänomene entwickelt. 
Weiterhin wurden Adsorptionsversuche mit PAK in Kläranlagenablauf durchgeführt, um die 
Wirkung der PAK auf die einzelnen NOM-Fraktionen zu untersuchen. Als Analysewerkzeug 
wurde hierfür das sog. LC-OCD-Verfahren eingesetzt.  
Als integrale Untersuchungsmethode wurden Pilotversuche mit dem PAK-NF-Prozess zur 
Aufbereitung von Kläranlagenablauf durchgeführt und unter Berücksichtigung der aus den 
Laborversuchen und den theoretischen Betrachtungen gewonnen Erkenntnissen interpretiert. 
Zur Untersuchung der „ökonomischen Wirkung“ der PAK wurde im Rahmen dieser Arbeit 
auch eine Schätzung der Kosten des Verfahrens vorgenommen, insbesondere der durch die 
PAK-Dosierung zusätzlich entstehenden Kosten. 
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2 Literatur 
Mittlerweile gibt es eine große Anzahl von Untersuchungen und Anwendungen, die 
prinzipiell unter einer Rubrik PAK-Membran-Prozess zusammengefasst werden können. Bis 
auf Anwendungen mit Umkehrosmosemembranen gibt es in fast allen Bereichen der 
Wasserbehandlung mit Membranen Überlegungen zur Kombination mit PAK. Da die 
Auswirkungen der PAK in allen Fällen ähnlich sind, werden in einem ersten Abschnitt alle 
unter die Rubrik PAK-Membran-Prozess fallenden Veröffentlichungen dargestellt und bzgl. 
der Aufgabenstellung dieser Arbeit ausgewertet. 
Überlegungen zur Verbesserung der Trennleistung von Membranverfahren durch die Zugabe 
von (nicht-adsorbierenden) Partikeln gibt es bereits seit den 70er bzw. frühen 80er Jahren. Bei 
den entsprechenden Anwendungen ist die einzige Aufgabe der Partikel die Verbesserung der 
Stofftransportvorgänge auf der Feed-Seite. Die entsprechenden Veröffentlichungen werden in 
einem zweiten Abschnitt betrachtet. 
Zum Thema Membranabrasion gibt es bisher nur sehr wenige Veröffentlichungen. Sie werden 
in einem dritten Abschnitt vorgestellt.  
2.1 Der PAK-Membran-Prozess 
Während die ersten Veröffentlichungen zur Wasserbehandlung mit dem PAK-Membran-
Prozess aus den frühen 90er Jahren den Bereich der Aufbereitung von Oberflächenwasser 
betreffen, rückt seit einigen Jahren zunehmend das Recycling von Kläranlagenablauf mit dem 
PAK-Membran-Prozess in den Fokus. Weitere untersuchte Varianten sind die Dosierung von 
PAK in Membranbioreaktoren (MBR) zur Abwasserbehandlung und die Reinigung hoch 
belasteter Abwässer mit dem PAK-NF-Prozess. Im Bereich der Bioverfahrenstechnik gibt es 
darüber hinaus eine Veröffentlichung zur Behandlung von Proteinlösungen mit dem PAK-
MF-Prozess. 
Jede der genannten Anwendungsgebiete wird in einem getrennten Abschnitt behandelt, an 
dessen Ende die jeweiligen Veröffentlichungen tabellarisch zusammengefasst werden. Dabei 
werden die Veröffentlichungen nach folgenden Kriterien ausgewertet: 
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• Membranverfahren 
Die drei vorkommenden Membranverfahren sind Mikrofiltration (MF), Ultrafiltration 
(UF) und Nanofiltration (NF). Gegebenenfalls wird der Zusatz MBR 
(Membranbioreaktor) hinzugefügt. 
• Prozessführung 
In Full-scale-Anlagen wird kontinuierlich Rohwasser zu- und Konzentrat und Permeat 
abgeführt. Laborversuche werden dagegen häufig mit einer Rückführung von Konzentrat 
und Permeat in den Vorlagebehälter betrieben. Dadurch wird die u.U. aufwendige 
Bereitstellung von großen Rohwassermengen vermieden, aber gleichzeitig steht für die 
Deckschichtbildung nur eine begrenzte Menge an Fouling-Substanzen und PAK-Partikeln 
zur Verfügung. Je nach Verhältnis Rohwassermenge zu Membranfläche ist der Betrieb 
mit Rückführung u.U. deutlich vorteilhafter. 
Hier wird in kontinuierliche (kont.) und rezirkulierende (rez.) Betriebsweise 
unterschieden. Eine Sonderform stellt die semi-kontinuierliche Betriebsweise dar, bei der 
nur das Konzentrat zurückgeführt wird. Das abgezogene Permeat wird dabei entweder 
durch frisches Rohwasser ersetzt (Semi-kont. 1), oder man nimmt ein Absinken des 
Flüssigvolumens in der Anlage in Kauf (Semi-kont. 2). 
• Hydraulische Konfiguration 
Bzgl. der hydraulischen Konfiguration ist zwischen den beiden Varianten Cross-flow-
Betrieb (CF) und getauchtes Membranmodul zu unterscheiden.  
• Dauer 
Je länger die Versuche dauern, desto mehr Zeit steht für die Bildung einer Deckschicht zur 
Verfügung. Die Dauer wird in Stunden angegeben. 
• PAK-Dosis 
Je höher die PAK-Konzentration, desto größer ist die zur Membran transportierte 
Feststofffracht. Die dosierte PAK-Konzentration wird in g/l Rohwasser angegeben. 
Die Kohledosierung erfolgt bis auf Ausnahmen bei kontinuierlichem Betrieb 
kontinuierlich und bei rezirkulierendem Betrieb einmalig zu Beginn des Betriebs. 
• PAK-Abtrennung 
In einigen Untersuchungen wird die PAK vor der Membranstufe abgetrennt, d.h. die 
PAK-Partikel sind nicht an der Deckschichtbildung auf der Membran beteiligt. Das lässt 
sich in Laborversuchen relativ einfach durch eine Sedimentation der Partikel realisieren, 
während in einem kontinuierlich betriebenen Verfahren dafür ein aufwendiger weiterer 
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Verfahrensschritt nötig ist. Weiterhin verliert das Gesamtverfahren den Charme, dass die 
Membran gleichzeitig PAK und nicht adsorbierte Substanzen aus dem Wasser entfernt. 
• Permeatflusssteigerung 
Als Bewertungskriterium ist jeweils die Permeatflusssteigerung im Vergleich zum Betrieb 
ohne PAK in Prozent angegeben. 
2.1.1 Aufbereitung von Oberflächenwasser 
Die ersten Untersuchungen zur Aufbereitung von Oberflächenwasser zu Trinkwasser mit dem 
PAK-UF-Prozess wurden Anfang der 90er Jahre durchgeführt. Die Entwicklungsarbeiten 
führten zu einem Verfahren, das seit Ende der 90er von dem französischen Unternehmen 
Lyonnaise des Eaux bzw. heute Ondeo unter dem Namen CRISTAL-Prozess vermarktet wird 
und bereits in mehreren Full-scale-Anlagen in Frankreich umgesetzt ist [10].  
Der CRISTAL-Prozess wird eingesetzt, wenn Rohwasser für die Trinkwasserproduktion 
mikrobiologisch belastet, geruchs- oder geschmacksauffällig oder mit organischen 
Spurenschadstoffen belastet ist. Zum Einsatz kommen im Cross-flow betriebene inside-out 
Hohlfasermodule. Für die beiden in der Literatur beschriebenen Anlagen beträgt der mittlere 
Permeatfluss 140 bzw. 200 l/m2h, das Intervall für die Permeatrückspülungen 90 bzw. 60 
Minuten und die PAK wird mit 15 bzw. 8 mg/l dosiert [10]. 
Die Entwicklung des CRISTAL-Prozesses hatte zahlreiche Veröffentlichungen zur Folge, die 
sich mit der Modellierung der Adsorption im Prozess beschäftigen [12] - [15]. Das 
Adsorptionsgleichgewicht wird in diesen Artikeln über eine Freundlich-Isotherme für ein 
binäres System aus einer adsorbierbaren Komponente und dem Lösungsmittel modelliert. 
Eine Weiterentwicklung der Modellierung stellen die Veröffentlichungen von Matsui et al. 
dar, die die konkurrierende Adsorption von zwei Komponenten berücksichtigen [16] - [18].  
 
Laborversuche zum Einfluss der PAK auf den Permeatfluss der UF von Oberflächenwasser 
wurden von Mozia et al. durchgeführt [19]. In den jeweils 8 Stunden dauernden Versuchen 
mit Konzentratrückführung und einmaliger Dosierung von 100 mg/l PAK finden sie im 
Vergleich zu einer UF ohne PAK bei einem pH-Wert von 8,7 einen leichten 
Permeatflussrückgang von ca. 5% und bei einem pH-Wert von 6,5 eine leichte Zunahme von 
ca. 5%. 
 
Kim et al. haben die Behandlung von Flusswasser mit einem getauchten PAK-MF-System im 
Technikumsmaßstab untersucht [20]. Die PAK wurde hier einmalig zu Beginn der Versuche 
in unterschiedlichen Konzentrationen dosiert.  
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Der erzielte Permeatfluss war in allen Fällen etwa gleich hoch, allerdings war bei einer 
Dosierung von 40 g/l die Zeit bis zu einem exponentiellen Anstieg des 
Deckschichtwiderstands länger als bei den Versuchen mit 4 g/l und ohne PAK. 
 
Suzuki et al. haben die Behandlung von Flusswasser mit einem Membranbioreaktor (MBR) 
und PAK-Dosierung mit einer kontinuierlich betriebenen Technikumsanlage untersucht [21]. 
Der mit MF-Membranen ausgestattete MBR wurde zunächst für 10 Tage ohne PAK 
betrieben, was zu einem kontinuierlichen Abfall des Permeatflusses führte. Danach wurde das 
zulaufende Rohwasser mit 10 g/l einer PAK mit 25 μm-Partikeln versetzt, was zunächst zu 
einem Anstieg des Permeatflusses führte und dann zu einem Abfall mit im Vergleich zum 
Betrieb ohne PAK verminderter Steigung. 
Nach fünf Tagen wurde die PAK durch 7,2 g/l einer PAK mit 10 μm-Partikeln ersetzt. Dies 
führte zunächst erneut zu einem Anstieg des Permeatflusses und dann zu einem 
kontinuierlichen Abfall des Permeatflusses mit ebenfalls leicht reduzierter Rate.  
 
Quelle Mem. Prozess-führung 
Hydr. 
Konfig. Dauer PAK-Dosis 
PAK 
Abtr. 
Permeatfluss- 
steigerung 
pH 8,7: -5% 
[19] UF Semi-kont. 2 CF 8 h 100 mg/l * Nein pH 6,5: +5% 
4 g/l * Nein 0% 
[20] MF Semi-kont. 1 Getaucht 5-15 d 40 g/l * Nein 0% 
10 g/l (25 μm) Nein +15% 
[21] MBR mit MF Kont. Getaucht 30 d 7,2 g/l (10 μm) Nein +29% 
Tabelle 1-1: Auswirkung der Aktivkohle auf den Permeatfluss im Vergleich zum Membranprozess ohne PAK, 
CF = Cross-flow, * = einmalige Dosierung 
2.1.2 Aufbereitung von Kläranlagenablauf 
Zur Aufbereitung von Kläranlagenablauf mit dem PAK-Membran-Prozess existieren bisher 
nur Untersuchungen im Labormaßstab. Über Untersuchungen im Pilotmaßstab oder Full-
scale-Anlagen wird in der Literatur bisher noch nicht berichtet. In die Untersuchungen wird in 
den meisten Fällen eine Flockung als weiteres Hilfsmittel miteinbezogen. 
 
Die Versuche von Guo et al. zu einer MF mit Flockung und PAK-Dosierung entsprechen am 
ehesten den Verhältnissen in einer Full-scale-Anlage [22]. In den zunächst durchgeführten 
Laborexperimenten mit Konzentrat- und Permeatrezirkulierung bewirkt die Vorbehandlung 
eine dramatische Zunahme des realisierbaren Permeatflusses.  
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In den vor-Ort-Experimenten mit kontinuierlicher Zufuhr von Rohwasser und PAK bewirkt 
die Dosierungen von 0,1, 0,5 und 1 g/l jedoch weder eine Verbesserung noch eine 
Verschlechterung des Permeatflusses im Vergleich zu Experimenten mit einer Vorbehandlung 
durch Flockung. Bei einer Dosierung von 5 g/l ist sogar ein deutliches Absinken des 
Permeatflusses zu beobachten.  
Die Differenzen bzgl. des Permeatflusses zwischen Labor- und vor-Ort-Experimenten 
innerhalb einer Veröffentlichung sind bemerkenswert und unterstreichen die Relevanz der 
Frage, ob kontinuierlich Rohwasser und PAK zugeführt wird, oder lediglich das Volumen der 
Versuchsanlage rezirkuliert wird.  
 
Abdessemed et al. dosieren die PAK direkt in den Vorlagebehälter der Versuchsanlage, d.h. 
die verwendete UF-Membran kommt mit der PAK in Kontakt [23]. Die 
Permeatflusssteigerung durch die Dosierung von 40 mg/l PAK beträgt hier 40% und der 
Gesamtrückhalt für den CSB (Chemischer Sauerstoff Bedarf) wurde um etwa 13% erhöht. 
Die Versuche wurden mit Konzentrat- und Permeatrezirkulation durchgeführt, d.h. die PAK 
wurde einmalig zu Beginn der Versuche dosiert.  
 
Shon et al. führen die PAK-Adsorption in einem separaten Behälter durch und verwenden für 
die Versuche mit einer UF bzw. einer NF nur die Klarphase [24], [25]. Im Falle der UF ist 
dabei eine sehr starke [24] und im Falle der NF eine deutliche Permeatflusszunahme zu 
beobachten [25]. Der Rückhalt der UF wurde durch die Dosierung der PAK um ca. 20% 
erhöht. Auch hier wurden die Versuche mit einer Konzentratrückführung durchgeführt. 
 
Permeatflusssteigerung 
Quelle Mem. Prozess-führung Dauer 
PAK-
Dosis 
PAK 
Abtr. Flock. PAK Flock. + PAK 
Rez. Ca. 3 h 2 g/l k.A. +25% +500% +833% 
0,1 g/l +14% 
0,5 g/l +14% 
1 g/l +14% 
[22] MF 
Kont. 6 h 
5 g/l 
Nein +14% - 
-22% 
[23] UF Rez. k.A. 40 mg/l Nein + 40% +40% +52% 
[24] UF Rez. 18 h 1 g/l Ja 206% +140% +235% 
Mem1: +48% 
[25] NF Semi-kont. 2 18 h 1 g/l k.A. - - Mem2: +23% 
Tabelle 1-2: Auswirkung der Aktivkohle auf den Permeatfluss im Vergleich zum Membranprozess ohne PAK, 
Feed ist in allen Fällen biologisch behandeltes Abwasser, alle Prozesse im Cross-flow, k.A. = keine Angabe 
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2.1.3 Abwasseraufbereitung mit Membranbioreaktoren 
In der Literatur wird auch von der Dosierung von PAK in Membranbioreaktoren (MBR) zur 
Abwasserbehandlung berichtet. 
 
Park et al. haben die Wirkung von Pulveraktivkohlezugabe auf die Mikrofiltration von 
Belebtschlamm eines Cross-flow-MBR untersucht [26].  
Dazu wurde die Pulveraktivkohle SA4 der Firma Norit mit Konzentrationen von 1, 2 oder 
5 g/l einmalig in einen Bioreaktor dosiert, der dann für mehrere Tage mit einem synthetischen 
Abwasser beschickt wurde. 
Park et al. haben eine Verbesserung des Permeatflusses von 15-20% durch die Zugabe von 
Pulveraktivkohle festgestellt. Dabei war der Effekt umso stärker, je höher die Kohledosierung 
und je höher die Überströmungsgeschwindigkeit waren. Sie führen diesen Effekt auf eine 
Erhöhung der Permeabililtät des Filterkuchens durch die PAK-Partikel und auf einen 
verbesserten hydrodynamischen Rücktransport der Belebtschlamminhaltsstoffe zurück. 
 
Fang et al. haben die Auswirkungen von drei unterschiedlichen Partikeln auf das Membran-
Fouling von getauchten MBR-Systemen untersucht [27].  
In drei parallel betriebenen MBR wurden jeweils frische PAK, mit extrazellulären polymeren 
Substanzen (EPS) vorbeladene PAK und Kieselgur dosiert. Im Vergleich zu einem vierten 
MBR, der ohne Partikeldosierung betrieben wurde, verringerte die frische PAK den 
Deckschichtwiderstand um 22% und die vorbeladene PAK um 14%. Kieselgur hatte keine 
signifikante Veränderung des Deckschichtwiderstands zur Folge. 
Die Unterschiede werden auf die unterschiedlichen Adsorptionskapazitäten der drei Partikel 
für EPS zurückgeführt. 
 
Ying et al. haben drei parallel betriebene MBR zur Untersuchung des Einflusses von PAK 
auf das Membran-Fouling eingesetzt [28]. In einen der MBR wurde 0,75 und in einen zweiten 
1,5 g/l PAK dosiert. Der dritte MBR wurde als Referenz ohne PAK betrieben.  
Als Ergebnisse fanden sie, dass der Deckschichtwiderstand zwar mit zunehmender PAK-
Dosis abnimmt, aber das irreversible Fouling nur bei 0,75 g/l abnimmt. Bei 1,5 g/l ergab sich 
das gleiche irreversible Fouling wie ohne PAK. 
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Quelle Mem. Prozess-führung 
Hydr. 
Konfig. Dauer 
PAK-
Dosis 
PAK 
Abtr. 
Permeatfluss- 
steigerung 
0,5 m/s 5 h 1 g/l Nein +9% 
5 h 1 g/l Nein +19% 
1 m/s 
10 d 1 g/l Nein +19% 
[26] MBR mit MF Rez. 
1,5 m/s 5 h 1 g/l Nein +15% 
[27] MBR Rez. getaucht 1,5 h 2 g/l Nein +22% 
0,75 g/l Nein +19% 
[28] MBR Kont. getaucht 16 d 
1,5 g/l Nein +5% 
Tabelle 1-3: Auswirkung der Aktivkohle auf den Permeatfluss im Vergleich zum Membranprozess ohne PAK 
2.1.4 Aufbereitung hoch belasteter Abwässer 
Der PAK-NF-Prozess wurde in Labor- und Pilotversuchen zur Aufbereitung von 
Deponiesickerwasser und Textilabwasser eingesetzt [9], [29], [30]. Full-scale-Anlagen sind 
bisher noch nicht realisiert. 
 
Eilers hat den Einfluss von PAK auf den Permeatfluss bei der Nanofiltration von 
Deponiesickerwasser (DSW) mit semi-kontinuierlichen Technikumsversuchen untersucht [9], 
[29]. In diesen Versuchen hat sich gezeigt, dass sich die PAK bei niedrigen Permeatausbeuten 
leicht und bei hohen Permeatausbeuten über 80% deutlich positiv auf den Permeatfluss 
auswirkt. Dieser Effekt wird auf die Reduzierung des osmotischen Drucks durch die 
Adsorption von Organikpartikeln zurückgeführt.  
 
Chakraborty et al. haben die Behandlung von Textilabwasser mit dem PAK-NF-Prozess 
untersucht [30]. Allerdings wurde als Adsorbens Sägemehl eingesetzt, weshalb das Verfahren 
nur im weiteren Sinn als PAK-NF-Prozess zu sehen ist. 
 
Quelle Mem. Abwasser Prozess-führung Dauer 
PAK-
Dosis 
PAK 
Abtr. 
Permeatfluss- 
steigerung 
ζ = 0%: +15% 
ζ = 60 %: +83% [9], [29] NF 
Biol. vorb. 
DSW 
Semi-kont. 
1 90 h 2 g/l Nein 
ζ = 80 %: +100% 
[30] NF Textilabwasser Rez. 0,5 h 1 g/l Ja 100% 
Tabelle 1-4: Auswirkung der Aktivkohle auf den Permeatfluss im Vergleich zum Membranprozess ohne PAK, 
hydraulische Konfiguration ist in allen Fällen Cross-flow, ζ := Permeatausbeute 
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2.1.5 Proteinlösungen 
In der Bioverfahrenstechnik fallen Proteinlösungen an, die häufig mit Hilfe von Cross-flow-
Membranverfahren aufbereitet werden. 
 
Bouzenade et al. haben die Behandlung einer 1 g/l - β-Lactoglobulin-Lösung mit dem PAK-
MF-Prozess untersucht [31]. Bei β-Lactoglobulin handelt es sich um ein Protein mit einem 
Molekulargewicht von 18.360 g/mol, das an der Aktivkohle mit Beladungen von bis zu 
4 kg/kg adsorbiert. Als Membran wurde eine keramische MF-Rohrmembran mit einem 
Innendurchmesser von 15 mm eingesetzt, die mit mittleren Überströmungsgeschwindigkeiten 
von 1,1 und 2,2 m/s betrieben wurde (γ=4222 s-1 und 14.202 s-1). Der Reinwasserfluss betrug 
436 l/m2h bei 2 bar und 873 l/m2h bei 4 bar. Hydraulische Membranspülungen wurden nicht 
vorgenommen. Die Auswirkungen der PAK-Zugabe sind in Abbildung 1-1 dargestellt. 
Im Vergleich zum Reinwasserfluss führt die Zugabe von reinem β-Lactoglobulin ohne PAK 
bereits zu einem sehr starken Rückgang des Permeatflusses. Abbildung 1-1 zeigt weiterhin, 
dass die Dosierung schon sehr geringer PAK-Mengen bereits zu einem starken weiteren 
Rückgang des Permeatflusses führt. 
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Abbildung 1-1: Effekt von Pulveraktivkohlezugabe auf den stationären Permeatfluss bei der Mikrofiltration 
einer 1 g/l β-Lactoglobulin-Lösung mit unterschiedlichen Überströmungsgeschwindigkeiten und 
Betriebsdrücken [31] 
Die Autoren führen die negativen Auswirkungen darauf zurück, dass die PAK-Partikel von 
einer Proteinschicht umgeben sind und daher ihre abrasive Wirkung nicht entfalten können 
und dass die PAK-Partikel als Bindemittel in der Deckschicht fungieren. 
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Quelle Mem. Prozess-führung 
Hydr. 
Konfig. Dauer 
PAK-
Dosis 
PAK 
Abtr. 
Permeatfluss- 
steigerung 
[31] MF Rez. CF k.A. 0,01 – 5 g/l Nein -20% - -88% 
Tabelle 1-5: Auswirkung der Aktivkohle auf den Permeatfluss im Vergleich zum Membranprozess ohne PAK, 
k.A. = keine Angabe 
2.1.6 Zusammenfassung 
Die vorgestellten Veröffentlichungen lassen sich auf Grund der unterschiedlichen Rohwässer 
und Membranverfahren sowie der unterschiedlichen Ansätze des PAK-Einsatzes nur bedingt 
miteinander vergleichen. Außerdem handelt es sich bei fast allen Veröffentlichungen um 
Laborversuche mit Rezirkulierung von Konzentrat und Permeat, was zwar eine gute 
Einschätzung der Permeatqualität ermöglicht, aber bzgl. des Permeatflusses zu einer 
Unterschätzung der Deckschicht führen kann. 
Zusammenfassend lässt sich feststellen, dass in der Mehrheit der Fälle eine Verbesserung des 
Permeatflusses von 0-50% durch die PAK-Dosierung erzielt wurde. Dabei scheint es eine 
optimale PAK-Konzentration zu geben, ab welcher der positive Effekt abnimmt und in einen 
negativen umschlägt. 
Darüber hinaus scheint der pH-Wert eine Rolle zu spielen. 
2.2 Zugabe von Partikeln ohne adsorbierende Wirkung 
Neben der Dosierung von PAK wurden auch Partikel ohne adsorbierende Wirkung zur 
Verbesserung des Betriebsverhaltens von druckgetriebenen Membranverfahren eingesetzt. 
Dabei wurden drei verschiedene Strategien verfolgt, die Verbesserung des Stofftransports 
durch Erzeugung von Turbulenzen, die Abtragung der Deckschicht durch eine abrasive 
Wirkung der Partikel und die Funktion der Partikel als Filterhilfsmittel. 
2.2.1 Verbesserung des Stofftransports  
In allen in diesem Abschnitt diskutierten Veröffentlichungen zur Verbesserung des 
Stofftransports in Membranprozessen durch Zugabe von Partikeln werden die Partikel in 
Form einer Wirbelschicht im Membranmodul gehalten. 
 
Noordman et al. haben den Einsatz von Partikeln zur Verbesserung des Stofftransports bei 
der Ultrafiltration von Polyethylen- und Proteinlösungen untersucht [32]. Bei den 
eingesetzten Partikeln handelt es sich um Glaspartikel mit einem Durchmesser von 0,46 und 
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1,04 mm und einer Dichte von 2900 kg/m3 sowie um Stahlpartikel mit einem Durchmesser 
von 1 und 2 mm und einer Dichte von 7900 kg/m3, die in Form einer Wirbelschicht im 
senkrecht stehenden Rohrmodul gehalten werden. 
Im Vergleich zum Betrieb ohne Partikel wurden im Betrieb mit der Wirbelschicht deutlich 
höhere Permeatflüsse und Rückhalte bei deutlich geringeren Energieverbräuchen gemessen, 
was auf den verbesserten Stofftransport an der Membran bei gleichzeitig reduzierter 
Leerrohrgeschwindigkeit zurückgeführt wird. Bei einigen Versuchen wurden Beschädigungen 
an der Membran festgestellt. 
 
Van der Waal et al. haben den Einfluss einer Wirbelschicht auf den Rückhalt und den 
Permeatfluss von Umkehrosmose und Ultrafiltrationsmembranen untersucht [33]. Zum 
Einsatz kamen Glaspartikel mit Durchmessern von 0,5, 1 und 2 mm und Rohrmodule mit 
12 mm (RO) und 18 mm (UF) Durchmesser.  
In Umkehrosmoseversuchen mit einer Salzlösung beobachteten sie bei Einsatz einer 
Wirbelschicht bei sehr niedrigen Überströmungsgeschwindigkeiten (< 0,1 m/s, γ < 67 s-1) 
deutlich höhere Rückhalte als ohne Wirbelschicht. Während der Rückhalt bei Versuchen ohne 
Wirbelschicht kontinuierlich anstieg und bei Geschwindigkeiten oberhalb von 0,25 m/s  (γ = 
334 s-1) annähernd gleiche Rückhalte erreichte, durchlief der Rückhalt bei Versuchen mit 
Wirbelschicht ein Maximum bei 0,04 bis 0,1 m/s (27 s-1 < γ < 67 s-1) und sank mit 
zunehmender Überströmungsgeschwindigkeit leicht ab. 
In Ultrafiltrationsversuchen mit einer Polyethylenglykol-Lösung (M = 4 * 106 g/mol) zeigten 
sie, dass eine Wirbelschicht die sich auf der Membran bildende Gelschicht zwar reduzieren 
kann, aber nicht ganz vermeiden kann. Eine Gelschicht kann nur dann ganz vermieden 
werden, wenn auch eine Beschädigung der Membran in Kauf genommen wird. 
 
Rios et al. haben Versuche mit Wirbelschichten zur Verbesserung des Stofftransports bei der 
UF von Gelantinelösungen durchgeführt [34]. Zum Einsatz kamen Stahlkugeln mit 3 mm 
Durchmesser und einer Dichte von 7900 kg/m3 sowie keramische UF-Membranen. Auch hier 
konnten bei Einsatz der Wirbelschicht und niedrigen Überströmungen deutlich höhere 
Permeatflüsse gemessen werden als ohne Wirbelschicht. Eine abrasive Beschädigung der 
keramischen Membran wurde nicht festgestellt. 
2.2.2 Einsatz von Filterhilfsmitteln und abrasiven Partikel 
Da sich die Veröffentlichungen zum Einsatz von Filterhilfsmitteln und abrasiven Partikeln 
teilweise überlagern wurden diese beiden Themen zusammengefasst. 
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Eilers hat neben den in Abschnitt 2.1 beschriebenen Versuchen zur Behandlung von 
Deponiesickerwasser mit dem PAK-NF-Prozess auch Versuche mit inertisierter PAK 
durchgeführt, d.h. die PAK befand sich im Adsorptionsgleichgewicht mit dem 
Deponiesickerwasser [9]. 
In Laborversuchen mit Konzentrat- und Permeatrezirkulation hat er gezeigt, dass sich die 
PAK bei niedrigen Überströmungsgeschwindigkeiten positiv auf den Permeatfluss bzw. das 
Fouling auswirkt, wenn die Membran diskontinuierlich durch hydraulische 
Membranspülungen mit Permeatrückspülung gereinigt wird (Versuche mit v=15-20 l/m2h, 
u=0,1 m/s, Offenkanalmodul mit h=1 mm, d.h. γ=589 s-1). Bei höheren 
Überströmungsgeschwindigkeiten wirkt sich die PAK auch ohne hydraulische 
Membranspülungen positiv auf den Permeatfluss aus (v=2-5 l/m2h, u=0,6 m/s, Rohrmodul mit 
d=5,2 mm, d.h. γ=1905 s-1). 
 
Milisic et al. haben vier verschiedene Techniken zur Reduzierung von Membran-Fouling in 
der Cross-flow-Mikrofiltration zur Wasseraufbereitung untersucht: den Einsatz von abrasiven 
Partikeln, den Einsatz von Filterhilfsmitteln, Permeatrückspülungen und pulsierender 
Überströmung [35].  
Dazu haben sie Versuche mit einer rechteckigen Testzelle durchgeführt, in der zwei 
verschiedene Mikrofiltrationsmembranen von einer Bentonit-Wasser-Suspension mit 1,8 m/s 
überströmt wurden (hKanal=1,5 mm oder 3,9 mm d.h. Re=3096 oder 8049). Als abrasive 
Partikel wurden Zirkonpartikel eingesetzt, die mit einer Größe von 250 – 315 μm deutlich 
größer waren, als die als Modell-Foulant eingesetzten Betonitpartikel (d50 ≅ 4-5 μm). Als 
Filterhilfsmittel wurde Kieselgur mit einem d50 von etwa 10-11 μm eingesetzt, das in der 
Feed-Lösung suspendiert wurde. Die Wirkung der vier Techniken auf den Permeatfluss nach 
einer Stunde ist in Tabelle 1-6 dargestellt. 
 
Anti-Fouling-Technik Membran 1 Membran 2 
Zugabe abrasiver Partikel +100% 0% 
Zugabe von Filterhilfsmittel +100% - +400% +70% - +80% 
Permeatrückspülung +200% - +500% +40 - +70% 
Pulsierende Überströmung +300% - +400% +500% 
Tabelle 1-6: Effekt unterschiedlicher Anti-Fouling-Techniken auf den stabilisierten Permeatfluss nach 1h im 
Vergleich zu einem Standardversuch ohne Anti-Fouling-Technik 
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Offensichtlich hat die Zugabe von abrasiven Partikeln und Filterhilfsmittel durchaus einen 
positiven Effekt auf das Membran-Fouling, der allerdings niedriger ausfällt, als bei den 
etablierten Techniken der Permeatrückspülung und der pulsierenden Überströmung. 
Von einer Beschädigung der Membran durch die vergleichsweise großen und schweren 
Zirkonpartikel wird in der Veröffentlichung nicht berichtet.  
 
Belfort hat die Zugabe von Kieselgur als Filterhilfsmittel für Umkehrosmoseprozesse 
untersucht [36]. Im Gegensatz zu den Versuchen von Milisic [35] wurde das Filterhilfsmittel 
hier nicht im Feed suspendiert und sozusagen kontinuierlich in die Deckschicht eingetragen, 
sondern als Precoat-Schicht vor dem eigentlichen Versuch auf die Umkehrosmoseschicht 
„auffiltriert“.  
Die Versuche wurden mit einer rechteckigen Testzelle (Kanalhöhe 2,5 mm) und zwei 
verschiedenen Celluloseacetat-Umkehrosmosemembranen für jeweils 50-75 Stunden 
durchgeführt. Als Feed-Lösung wurde ein 1%-ige NaCl-Lösung eingesetzt, die mit 90-
100 ppm Polystyrol-Latexpartikeln (Partikeldurchmesser 0,01-0,07 μm) als Foulant versetzt 
war. Für die sieben untersuchten Kieselgurschichten werden mittlere Porendurchmesser von 
1,45 – 22 μm angegeben, d.h. die Poren der Precoat-Schicht waren ein bis zwei 
Größenordnungen größer als die Foulant-Partikel. Die Precoat-Schichten wurden bei sehr 
langsamer Überströmung (0,06 m/s) auffiltriert und dürften schätzungsweise ein spezifisches 
Gewicht von 50-60 g/m2 gehabt haben. Die Wirkungen der Precoat-Schichten auf 
Permeatfluss und NaCl-Rückhalt im Vergleich zu einem parallel durchgeführten Versuch 
ohne Precoat-Schicht ist in Tabelle 1-7 dargestellt. 
 
Membran Porendurchmesser d. Precoat-Schicht, μm 
Effekt auf 
Permeatfluss 
Effekt auf 
NaCl-Rückhalt 
Membran 1 1,45 +24% -13% 
Membran 1 6,2 +50% -43% 
Membran 1 17,0 +45% -32% 
Membran 1 22,0 +131% -51% 
Membran 2 1,45 +16% -27% 
Membran 2 6,2 +14% -47% 
Membran 2 22,0 +18% -25% 
Tabelle 1-7: Effekt unterschiedlicher Precoat-Schichten auf den Permeatfluss im Vergleich zu einem 
parallelen Versuch ohne Precoat-Schicht, 
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Man erkennt, dass sich die Precoat-Schicht positiv auf den Permeatfluss und negativ auf den 
Rückhalt auswirkt. Belfort führt dies auf Fehlstellen in der Membran zurück, die im Falle der 
Precoat-Schicht nicht durch Latex-Partikel verschlossen werden und so einen höheren 
Permeatfluss mit niedrigerem Salzfluss ermöglichen. Die beobachteten Effekte können aber 
auch durch einen geringeren Strömungswiderstand der Deckschicht und einen durch die 
Deckschicht verschlechterten Stofftransport für NaCl an der Membran erklärt werden. 
2.3 Membranabrasion 
Zum Thema Membranabrasion gibt es bisher wenige Veröffentlichungen. Insbesondere 
systematische Untersuchungen scheint es trotz eines allgemeinen Bewusstseins für diese 
Thematik kaum zu geben. 
Als Erklärung dafür kommt die Tatsache in Frage, dass bei Membranverfahren mit dichten 
Membranen, die auf Grund der dünnen aktiven Schichten und des angestrebten Rückhalts für 
gelöste Substanzen besonders sensibel auf Abrasion reagieren würden, meistens eine 
aufwendige Vorbehandlung stattgefunden hat, bei der eventuell abrasiv wirkende Partikel 
bereits entfernt wurden. 
 
Eilers hat bei der Untersuchung des PAK-NF-Prozesses bei hohen 
Überströmungsgeschwindigkeiten einen Anstieg des Permeatflusses bei gleichzeitigem 
Rückgang des Rückhalts für die Leitfähigkeit festgestellt, den er auf eine abrasive 
Beschädigung der Membran durch die PAK zurückführt [9]. Die Versuche wurden mit einem 
Rohrmodul mit einem Durchmesser von 5,2 mm durchgeführt, und die Symptome wurden ab 
einer Überströmungsgeschwindigkeit von 2,5 m/s beobachtet (Re=13.000, γ=23.149 s-1). Der 
Permeatfluss betrug etwa 70 l/m2h. 
 
Cicek et al. haben bei Versuchen mit einer keramischen Ultrafiltrationsrohrmembran in einer 
Membranbioreaktoranlage im Pilotmaßstab ein vollständiges Membranversagen durch 
Abrasion beobachtet [37]. Das Mehrkanalmodul mit sieben Kanälen à 4,5 mm wurde bei 
einer Überströmungsgeschwindigkeit von 4,5 m/s betrieben (Re=22.591, γ=72.877 s-1). 
Nach einer Erhöhung der Phosphorkonzentration auf das Vierfache des normalen Werts 
wurde über 120 Tage zunächst ein gleichmäßiger und in den letzten 30 Tagen ein drastischer 
Anstieg der Permeabilität beobachtet. Die Autopsie des Membranmoduls mittels 
Quecksilberporosimetrie, Bestimmung der Stickstoffadsorptionsisothermen, REM-
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Aufnahmen und EDX-Analyse ergab, dass die aktive Schicht der Membran vollständig 
entfernt war.  
Die abrasive Beschädigung wird auf die Bildung von Ausfällungen von 
Phosphatverbindungen im Rezirkulationskreislauf durch die Phosphordosierung 
zurückgeführt. 
 
Doll et al. erwähnen, dass Mikrofiltrationsmembranen aus PVDF (Polyvinylidenfluorid), aus 
PP (Polypropylen) und eine keramischen Folienmembran auf Grund von Abrasion und der 
Anwendung von Permeatrückspülungen versagten [38]. Die potentiell abrasiven Partikel 
waren TiO2-Partikel. In ihrem Artikel wird weder zwischen der Wirkung der Partikel und der 
Rückspülung unterschieden, noch werden die Betriebsbedingungen genannt, die zum 
Versagen der Membranen führten. 
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3 Theoretische Grundlagen 
In diesem Kapitel sollen die im Rahmen dieser Arbeit verwendeten theoretischen Grundlagen 
eingeführt werden. Bzgl. der Themen der einzelnen Abschnitte bestehen dabei durchaus 
Überschneidungen mit dem vorherigen Kapitel. Während dort jedoch ein breiter Überblick 
über die Literatur gegeben wurde, sollen hier die für die Interpretation der experimentellen 
Ergebnisse benötigten Modelle und deren mathematische Darstellung erläutert werden. 
In den Abschnitten 3.1 und 3.4 handelt es sich dabei im Wesentlichen um die Reproduktion 
bereits vorhandener Modelle aus der Literatur. Zum Thema Membranabrasion liegen weder 
systematische experimentelle Untersuchungen noch Modelle zu deren Beschreibung vor. In 
Abschnitt 3.3 wird deshalb ein im Rahmen dieser Arbeit entwickeltes Modell zur 
Beschreibung dieses Phänomens eingeführt. Dieses Modell beruht auf der Annahme, dass 
Abrasion durch das Verschieben von Partikeln unter der Wirkung einer Normalkraft 
verursacht wird. Im davor liegenden Abschnitt 3.2 werden die dazu benötigte 
Verschiebungsgeschwindigkeit, die Normalkraft und die Anzahl der verschobenen Partikel 
berechnet. 
Die vorliegende Arbeit enthält keine Einführung in die Themen Membranverfahren und 
Nanofiltration. Dieses Wissen wird unter Berücksichtigung der voraussichtlichen Leser als 
bekannt vorausgesetzt und kann ggf. der Fachliteratur entnommen werden (z.B. [39]). 
3.1 Bildung von Partikeldeckschichten 
Da Partikeldeckschichten bei der Cross-flow-Filtration mit porösen Membranen eine 
entscheidende Rolle spielen, wurden für die Mikro- und Ultrafiltration zahlreiche Modelle zur 
mathematischen Beschreibung der Bildung dieser Schichten entwickelt. Gute Übersichten 
über die entwickelten Modelle wurden von Ripperger [40], Belfort et al. [41] sowie Melin und 
Rautenbach [39] zusammengestellt. 
Da die physikalischen Phänomene bei der Cross-flow-Nanofiltration von PAK-Suspensionen 
prinzipiell die gleichen sind, wurden diese Modelle auch im Rahmen der vorliegenden Arbeit 
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verwendet. Der einzige Unterschied zur Ultra- und Mikrofiltration ist der niedrigere 
Permeatfluss bei der NF, der aber kein limitierender Faktor für die Modelle ist. 
Probleme bzgl. der Anwendbarkeit der hauptsächlich für monodisperse Suspensionen 
entwickelten Modelle bestehen eher auf Grund der breiten Partikelgrößenverteilung der 
eingesetzten PAK. Modelle für polydisperse Suspensionen sind erst in den letzten Jahren 
entwickelt worden und mathematisch deutlich aufwendiger [42], [43]. Als erster Anhaltspunkt 
für die Beurteilung der im Rahmen dieser Arbeit gemachten Versuche sind die Modelle für 
monodisperse Suspensionen ausreichend.  
Die wichtigsten Modelle werden hier kurz vorgestellt und bzgl. des PAK-NF-Prozesses 
ausgewertet. 
3.1.1 Diffusionsmodelle 
Diffusionsmodelle basieren auf den Gleichungen zur Berechnung des Konzentrationsprofils 
orthogonal zur Membran, die sich aus einer eindimensionalen Stoffbilanz ergeben. 
Integriert man die sich aus der Stoffbilanz ergebende Differentialgleichung für eine Substanz, 
die vollständig von der Membran zurückgehalten wird, so ergibt sich folgende Gleichung: 
 ⎟⎠
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wobei φ für den Feststoffvolumenanteile steht, das in diesem Themengebiet übliche 
Konzentrationsmaß. φB und φM sind die Feststoffvolumenanteile in der Bulk-Strömung und an 
der Membranoberfläche, v die Permeatgeschwindigkeit und k der Stoffübergangskoeffizient. 
Geht man davon aus, dass das Strömungsprofil nicht durch die Anwesenheit von Partikeln 
beeinflusst wird, kann k durch dimensionslose Stoffübergangsbeziehungen abgeschätzt 
werden. 
Für eine laminare Strömung in einem Rechteckkanal unter Berücksichtigung der sich 
entwickelnden Konzentrationsgrenzschicht lautet die Stoffübergangsbeziehung  
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wobei dh der hydraulische Durchmesser und L die Länge des Strömungskanals ist [39]. Unter 
Verwendung der bekannten Definitionen der verwendeten Kennzahlen und mit Einführung 
der nominellen Scherrate γ, die für flache Rechteckkanäle über  γ = 12um/dh von der mittleren 
Überströmungsgeschwindigkeit um abhängt, ergibt sich 
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Setzt man diesen Ausdruck in Gleichung (3-1) ein und löst nach der Permeatgeschwindigkeit 
auf, ergibt sich 
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Ausgehend von dieser Gleichung gibt es nun mehrere Modelle zur Beschreibung von Bildung 
und Auswirkung von Partikeldeckschichten, die zu den Diffusionsmodellen zu rechnen sind. 
Im Osmotic Pressure Model geht man davon aus, dass die zurückgehaltenen Partikel einen 
osmotischen Druck verursachen, der mit Hilfe von Gleichung (3-4) abgeschätzt werden kann 
[39]. Dieser Ansatz liefert nur für niedermolekulare Substanzen gute Ergebnisse und soll 
deshalb hier nicht näher beschrieben werden. 
Im Gel Permeation Model wird angenommen, dass sich auf der Membran eine Gel- oder 
Partikelschicht mit einer bekannten oder abschätzbaren Partikelkonzentration φmax bildet, die 
den Permeatfluss über den zusätzlichen hydrodynamischen Widerstand absenkt [39]. Die 
Schicht wächst bzw. der Permeatfluss sinkt so lange weiter, bis konvektiver Antransport und 
diffusiver Rücktransport miteinander im Gleichgewicht stehen. Aus Gleichung (3-4) lässt sich 
also der erzielbare Permeatfluss berechnen, wenn φmax für φM eingesetzt wird. 
Benutzt man zur Abschätzung des Diffusionskoeffizienten wie für Partikel und Kolloide 
üblich die Stokes-Einstein-Beziehung 
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wobei kB die Boltzmann-Konstante, T die Temperatur, η die dynamische Viskosität und dP 
der Partikeldurchmesser ist, ergibt sich  
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Neben der Berechnung des Permeatflusses kann Gleichung (3-6) auch dazu benutzt werden, 
den Durchmesser der Partikel zu berechnen, für den der maximale Feststoffanteil bei einem 
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bestimmten Permeatfluss gerade erreicht wird. Löst man die Gleichung entsprechend auf 
ergibt sich 
 
213
B
max
2
22
B
P lnv
16,0
L
Tkd ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
φ
φ
η
γ=  (3-7)
Die aus diesen Gleichungen berechneten Partikeldurchmesser stellen gewissermaßen einen 
Grenzpartikeldurchmesser dar. Für größere Partikel ist der konvektive Antransport größer, als 
der diffusive Rücktransport, d.h. diese Partikel werden auf der Membran abgelagert. Für 
kleinere Partikel ergibt sich dagegen ein φM < φmax, d.h. der diffusive Rücktransport ist 
ausreichend groß, um eine Ablagerung der Partikel auf der Membran zu verhindern. 
Für die in Abbildung 3-1 dargestellten Berechnungen wurde φB = 0,0014 (entspricht 1 g/l 
Pulveraktivkohle), φmax = 0,6 (gilt mit guter Nährung für monodisperse steife Kugeln) und 
L=0,364 m (entspricht der im Rahmen dieser Arbeit verwendeten Testzelle) angenommen. 
0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000 8000 9000 10000
Scherrate, s-1
d P
, ⎯
m
10 l/m2h
20 l/m2h
30 l/m2h
40 l/m2h
60 l/m2h
Partikel lagern sich abd
P,
 μm
d P
, ⎯
m
d P
, μ
m
 
Abbildung 3-1: Grenzpartikeldurchmesser bzgl. Diffusion durch Brownsche Molekularbewegung für 
φB=0,0014 (entspricht 1 g/l Pulverkohle), φmax=0,6 (gute Nährung für monodisperse steife Kugeln und 
L=0,364 m (Länge der Testzelle) 
Man erkennt, dass insbesondere für höhere Permeatflüsse nur Partikel mit dP < 0,1 μm 
ausreichend stark diffusiv in die Bulkströmung zurücktransportiert werden, um nicht auf der 
Membran abgeschieden zu werden. 
Die mit Gleichung (3-6) berechneten Permeatflüsse sind ein bis zwei Größenordnungen 
kleiner, als die experimentell für die Mikro- und Ultrafiltration bestimmten. Diese 
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Beobachtung, die auch als „Flux-Paradox“ bekannt ist, ist ein Beleg dafür, dass es noch 
andere Mechanismen als die Diffusion auf Grund der Brownschen Molekularbewegung geben 
muss, die für einen Rücktransport der Partikel in die Bulk-Strömung sorgen. 
3.1.2 Scherungsinduzierte Diffusion 
Zydney und Colton schlagen einen Rücktransport auf Grund scherungsinduzierter Diffusion 
vor [44]. Diesem Modell liegt die Vorstellung zu Grunde, dass Partikel in einer gescherten 
Suspension Partikel-Partikel-Stößen ausgesetzt sind (s. Abbildung 3-2). Liegt senkrecht zur 
Strömung zusätzlich ein Gradient der Partikelkonzentration vor, sind die Stöße von der Seite 
mit höherer Konzentration zahlreicher, als die von der Seite mit niedrigerer Konzentration. 
(y)φ(y)u
 
Abbildung 3-2: Modellvorstellung zum scherungsinduzierten Partikeltransport, die weißen Partikel erfahren 
auf Grund des Geschwindigkeits- und des Konzentrationsprofils mehr Stöße von unten als von oben 
Die Gleichungen der Diffusionsmodelle können auch für diese Modellvorstellung verwendet 
werden, wenn statt des Koeffizienten für die Diffusion auf Grund der Brownschen 
Molekularbewegung ein „scherungsinduzierter“ Diffusionskoeffizient eingeführt wird. Dieser 
scherungsinduzierte Diffusionskoeffizient wurde erstmals von Eckstein et al. experimentell 
bestimmt [45]. Im Bereich 0,2 < φ < 0,5 fanden sie 
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Damit wird Gleichung (3-4) zu  
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Eine wesentlich aufwendigere Herleitung wird von Davis und Sherwood durchgeführt [46]. 
Sie berücksichtigen die von Leighton und Acrivos bestimmte Konzentrationsabhängigkeit des 
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scherungsinduzierten Diffusionskoeffizienten [47] und die ebenfalls von ihnen verwendete 
Konzentrationsabhängigkeit der Viskosität [48]. 
Mit der Annahme verdünnter (φB < 0,1) und monodisperser Suspensionen starrer Kugeln mit 
einer maximalen Packungsdichte von φmax ≅ 0,6 fanden Davis und Sherwood folgenden 
Zusammenhang: 
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Auch hier geht man davon aus, dass sich auf der Membran eine Partikelschicht mit der 
maximalen Packungsdichte bzw. dem maximalen Feststoffvolumenanteil φmax bildet, die den 
Permeatfluss über den zusätzlichen hydrodynamischen Widerstand absenkt. Die Schicht 
wächst bzw. der Permeatfluss sinkt so lange weiter, bis konvektiver Antransport und 
diffusiver Rücktransport miteinander im Gleichgewicht stehen. 
Auch die Gleichungen (3-9) und (3-10) können zur Berechnung eines 
Grenzpartikeldurchmessers herangezogen werden. Für die auf der „leichten“ Herleitung 
basierende Gleichung (3-9) ergibt sich 
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Für die auf der komplexen Herleitung von Davis und Sherwood basierende Gleichung (3-10) 
ergibt sich 
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Im Gegensatz zum Rücktransport auf Grund der Brownschen Diffusion sind es hier 
diejenigen Partikel mit einem kleineren als dem berechneten Grenzpartikeldurchmesser, die 
auf der Membran abgelagert werden.  
Dieses Verhalten beruht auf der Abhängigkeit des Diffusionskoeffizienten vom 
Partikeldurchmesser. Der Brownsche Diffusionskoeffizient nimmt mit zunehmendem 
Partikeldurchmesser ab, während der scherungsinduzierte Diffusionskoeffizient zunimmt. 
Für die in Abbildung 3-3 dargestellten Berechnungen wurde wieder φB = 0,0014 (entspricht 
1 g/l Pulveraktivkohle), φmax = 0,6 (gilt mit guter Nährung für monodisperse steife Kugeln) 
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und L=0,364 m (entspricht der im Rahmen dieser Arbeit verwendeten Testzelle) 
angenommen. 
0
1
2
3
4
5
6
7
8
9
10
0 2000 4000 6000 8000 10000
Scherrate, s-1
d P
⎯⊕¬
m
0
1
2
3
4
5
6
7
8
9
10
0 2000 4000 6000 8000 10000
Scherrate, s-1
d P
⎯⊕¬
m
10 l/m2h
20 l/m2h
30 l/m2h
40 l/m2h
60 l/m2h
d P
, μ
m
d P
, μ
m
Partikel bleiben fluidisiert Partikel bleiben fluidisiert
d P
⎯⊕¬
m
d P
⎯⊕¬
m
d P
, μ
m
d P
, μ
m
Abbildung 3-3: Grenzpartikeldurchmesser bzgl. scherungsinduzierter Diffusion (links Gleichung (3-11), 
„leichte“ Herleitung, rechts Gleichung (3-12), Herleitung nach Davis und Sherwood) für φB=0,0014 
(entspricht 1 g/l Pulverkohle), φmax=0,6 (gute Näherung für monodisperse steife Kugeln und L=0,364 m 
(Länge der Testzelle) 
Man erkennt nur marginale Unterschiede zwischen den Ergebnissen der „leichten“ Herleitung 
(linkes Diagramm) und der aufwendigen Herleitung von Davis und Sherwood (rechtes 
Diagramm). Beide Diagramme zeigen ein starkes Abfallen des Grenzpartikeldurchmessers für 
steigende Scherraten. Die asymptotische Annäherung an „0“ bedeutet, dass für sehr kleine 
Partikel sehr hohe Scherraten benötigt werden, um ein Ablagern auf der Membranoberfläche 
zu verhindern. 
3.1.3 Pinch-Effekt 
Eine anderes Phänomen, das für die Erklärung des erhöhten Rücktransports der Partikel in die 
Bulk-Strömung herangezogen wird, ist der sog. „Pinch-Effekt“, auch unter dem Namen 
„Inertial lift“ oder „Lift force“ bekannt. Bei laminarer Strömung einer Suspension in einem 
Rohr oder einem Kanal wird beobachtet, dass sich die Partikel mit zunehmender Entfernung 
vom Einlauf in einer Ebene zwischen Rohr- oder Kanalmitte und Wand ansammeln. Im 
Gegensatz zur scherungsinduzierten Diffusion wird dieser Effekt auch für einzelne Partikel 
beobachtet und beruht deshalb ausschließlich auf den Fluid-Partikel-Wechselwirkungen.  
Eine anschauliche Erklärung des Pinch-Effekts ist schwierig. Mathematisch ist der Pinch-
Effekt auf die nicht-linearen Terme der Navier-Stokes-Gleichung zurückzuführen.  
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Experimentell wurde der Pinch-Effekt von Segré und Silberberg untersucht [49], wobei die 
Überströmungsgeschwindigkeiten sehr niedrig waren. Experimentelle Untersuchungen bei 
hohen Reynoldszahlen und hohen Scherraten konnten nicht gefunden werden.  
Theoretische Untersuchungen finden sich u.a. bei Altena und Belfort [50] und bei Drew et. al 
[51]. Vergleicht man die Ergebnisse für unterschiedliche Reynoldszahlenbereiche stellt man 
fest, dass der Effekt mit zunehmender Reynoldszahl schwächer wird [41]. Für den turbulenten 
Bereich gibt es keine theoretischen Abhandlungen. 
Belfort et al. [41] geben basierend auf den theoretischen Betrachtungen von Drew et al. [51] 
für die Partikelgeschwindigkeit in Membrannähe im hohen laminaren Reynoldszahlenbereich 
folgenden Term an: 
 ηγρ= 23PP d0045,0v  (3-13)
mit der notwendigen Bedingung, dass (dP/2dh)2Re << 1. Bei einem Kanal mit dh = 2 mm heißt 
das für 100 μm - Partikel Re << 1600, aber für 10 μm – Partikel bereits Re << 160.000. Für 
kleine und mittlere Partikel der im Rahmen dieser Arbeit eingesetzten PAK (s. Kap. 4) ist 
diese Gleichung also zumindest im laminaren Bereich praktisch immer gültig. Experimentelle 
oder theoretische Untersuchungen zum turbulenten Bereich gibt es nicht. 
Die berechnete Geschwindigkeit ist von der Membran zur Kanal- oder Rohrmitte gerichtet 
und damit der Permeatgeschwindigkeit entgegengesetzt. Ist die Permeatgeschwindigkeit 
größer als die Partikelgeschwindigkeit, lagern sich die Partikel auf der Membran ab. Diese 
Geschwindigkeit stellt gleichzeitig die maximal erzielbare Permeatgeschwindigkeit dar.  
Auch diese Gleichung lässt sich wieder über die Berechnung eines 
Grenzpartikeldurchmessers auswerten. Löst man Gleichung (3-13) nach dem 
Partikeldurchmesser auf und ersetzt die Partikelgeschwindigkeit durch die 
Permeatgeschwindigkeit ergibt sich 
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vd ⎟⎟⎠
⎞
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⎛
γρ
η=  (3-14)
Für Partikel, die größer sind als dieser Grenzpartikeldurchmesser ist der Pinch-Effekt 
ausreichend groß, um einen Transport zur Membran und damit ein Ablagern auf der Membran 
zu verhindern. Kleinere Partikel werden dagegen zur Membran transportiert und lagern sich 
ab. Für die in Abbildung 3-4 dargestellten Ergebnisse wurde eine dynamische Viskosität von 
1 mPas und eine Dichte von 1000 kg/m3 angenommen.  
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Abbildung 3-4: Grenzpartikeldurchmesser bzgl. des Pinch-Effekts, Gleichung (3-14) mit η = 1 mPas und 
ρ = 1000 kg/m3 
Man erkennt eine ähnliche Abhängigkeit des Grenzpartikeldurchmessers von Scherrate und 
Permeatgeschwindigkeit wie für die scherungsinduzierte Diffusion. Allerdings sind die 
berechneten Partikeldurchmesser hier deutlich größer. Während bei der scherungsinduzierten 
Diffusion Partikel unterhalb von 10 μm erst bei Scherraten von deutlich kleiner 1000 s-1 
abgeschieden wurden, variieren beim Pinch-Effekt die Scherraten für das Abscheiden von 
Partikeln mit dP < 10 μm je nach Permeatgeschwindigkeit zwischen 800 und 1800 s-1. 
Offensichtlich wirkt sich der Pinch-Effekt vorrangig auf große Partikel aus. 
3.1.4 Diskussion 
In den vorangegangenen Abschnitten wurde der Rücktransport von Partikeln in die Bulk-
Strömung durch Diffusion (Brownsche Molekularbewegung), scherungsinduzierte Diffusion 
und den Pinch-Effekt diskutiert. Dabei wurde davon ausgegangen, dass jeweils nur einer 
dieser Effekte vorliegt, der auf eine Suspension monodisperser Partikel wirkt. Prinzipiell 
muss man jedoch davon ausgehen, dass die drei Transportmechanismen gleichzeitig auftreten.  
Im vorliegenden Fall des PAK-NF-Prozesses handelt es sich außerdem um eine stark 
polydisperse Suspension. 
Die maximale PAK-Konzentration dürfte für den PAK-NF-Prozess aus Kostengründen unter 
1 g/l liegen, was einem Feststoffvolumenanteil von φB = 0,0014 entspricht. Im Rahmen dieser 
Arbeit kann deshalb generell von verdünnten Lösungen ausgegangen werden. Für stark 
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verdünnte Suspensionen kann die scherungsinduzierte Diffusion vernachlässigt werden, da 
Partikel-Partikel-Stöße selten sind bzw. gar nicht vorkommen (DS → 0 für φB → 0, s. [45]). 
Dies gilt natürlich nur für die Bulk-Strömung, da sich die Partikel trotz niedriger Bulk-
Konzentration in Membrannähe „aufstauen“ können.  
Der Pinch-Effekt und ebenso die Diffusion auf Grund der Brownschen Molekularbewegung 
treten jedoch auch für stark verdünnte Lösungen auf. In verdünnten Lösungen dürften sich 
Partikel unterschiedlicher Größe außerdem nicht gegenseitig beeinflussen, so dass die 
Gleichungen für monodisperse Suspensionen verwendet werden können. 
In Abbildung 3-5 sind nun die Ergebnisse der Gleichungen für monodisperse Suspensionen 
aus den letzten Abschnitten gemeinsam für jeweils einen Permeatfluss von 10 l/m2h und 
30 l/m2h dargestellt. 
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Abbildung 3-5: Grenzpartikeldurchmesser für Diffusion, scherungsinduzierte Diffusion und den Pinch-Effekt 
mit v=10 l/m2h (links) und v=30 l/m2h (rechts), φB=0,0014 (entspricht 1 g/l Pulverkohle), φmax=0,6 (gute 
Nährung für monodisperse steife Kugeln und L=0,364 m (Länge der Testzelle)  
Für die Partikel oberhalb der Kurve für den Pinch-Effekt liegt eine Nettogeschwindigkeit in 
Richtung Rohr- oder Kanalmitte vor, d.h. sie sammeln sich weder an der Membranoberfläche 
an, noch lagern sie sich ab. Da diese Partikel somit immer in verdünnter Suspension vorliegen 
kann ihr Verhalten über die Gleichung für den Pinch-Effekt monodisperser Suspensionen 
ausreichend genau beschrieben werden. 
Die Partikel zwischen der Kurve für den Pinch-Effekt und der für die scherungsinduzierte 
Diffusion werden zwar Richtung Membran transportiert und „stauen“ sich mit einem 
Konzentrationsgradienten dort an, aber φmax wird zumindest für monodisperse Suspensionen 
nicht erreicht, d.h. die Partikel lagern sich nicht ab.  
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Für die Partikel zwischen der Kurve für die scherungsinduzierte Diffusion und der für die 
Diffusion auf Grund der Brownschen Molekularbewegung gibt es keinen ausreichenden 
Rücktransportmechanismus, d.h. diese Partikel lagern sich ab. 
Der Rücktransport von Partikeln auf Grund der Brownschen Molekularbewegung ist nur für 
sehr kleine Partikel und sehr niedrige Permeatflüsse relevant. Oberhalb von 20 l/m2h spielt sie 
für die Partikelgrößen der verwendeten Aktivkohlen praktisch keine Rolle mehr (s. auch 
Abbildung 3-1). 
In Membrannähe sind Wechselwirkungen zwischen den Partikel unterschiedlicher Größe zu 
erwarten. Hohe Konzentrationen an kleineren Partikeln führen über eine Erhöhung der 
Viskosität zu einer Verringerung der Scherrate und damit zu einer Reduzierung des 
scherungsinduzierten Rücktransports für größere Partikel. Auf der anderen Seite behindern 
größere Partikel den Antransport kleinerer Partikel. Wie genau sich diese Wechselwirkungen 
auf die Deckschichtbildung auswirken ist schwer vorherzusagen.  
Relativ sicher scheint dagegen, dass sich die Partikel, für die der Pinch-Effekt eine Rolle 
spielt nicht ablagern werden. Man kann also davon ausgehen, dass sich bei für die NF 
typischen Permeatflüssen (10 – 30 l/m2h) und Scherraten (2.000 – 10.000 s-1) in erster Linie 
Partikel im Bereich 0,01 – 8 μm auf der Membran ablagern. 
3.2 Membranparalleler Partikeltransport 
Im vorherigen Abschnitt wurde die Bildung von Deckschichten auf Grund des Transports von 
Partikeln zur Membran betrachtet. Es sind aber auch Betriebszustände vorstellbar, bei denen 
sich trotz eines Transports von Partikeln zur Membran keine Deckschicht bildet bzw. sich 
noch nicht gebildet hat. Dies ist zu Beginn des Betriebs einer deckschichtfreien Membran der 
Fall, oder wenn der membranorthogonale Antransport von Partikeln durch einen 
membranparallelen Abtransport kompensiert wird. 
In diesem Abschnitt soll diskutiert werden, ob und wenn ja in welcher Form ein 
membranparalleler Transport von Partikeln stattfindet. Dazu werden zunächst die auf ein 
Partikel auf der Oberfläche einer Membran wirkenden Kräfte und Momente bilanziert. Sind 
die Kräfte oder Momente ausreichend groß, findet ein membranparalleler Partikeltransport 
statt und daraus resultierend erhöht sich die Partikeldichte mit der Lauflänge der Membran. 
3.2.1 Kräfte- und Momentenbilanz 
Auf ein Partikel auf der Oberfläche einer Membran wirken Kräfte in membranparalleler und   
-orthogonaler Richtung sowie die von diesen Kräften erzeugten Momente (s. Abbildung 3-6). 
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Die Kräfte orthogonal oder normal zur Membran sind die Schleppkraft des Permeats FS,n und 
die durch die parallele Umströmung erzeugte „Lift force“ des Pinch-Effekts FL. Die Kräfte 
parallel oder tangential zur Membran sind die Schleppwirkung der Cross-flow-Strömung FS,t 
und die durch die orthogonale Kraft verursachte Reibungskraft FR. Die Gewichtskraft FG 
muss je nach Orientierung der Membran entweder zur orthogonalen oder zur parallelen Kraft 
hinzuaddiert bzw. von ihr subtrahiert werden oder ganz außer Acht gelassen werden. Im 
Folgenden soll der Fall exemplarisch behandelt werden, dass das Partikel von oben auf der 
Membran liegt. 
 
 
Abbildung 3-6: Kräfte und Momente auf ein Einzelpartikel auf der Oberfläche einer Membran für den Fall, 
dass das Partikel von oben auf der Membran liegt (Orientierung der Gewichtskraft) 
Für eine membranparallele Bewegung des Partikels sind die Kräftebilanz in tangentialer 
Richtung (Verschieben des Partikels) und die Momentenbilanz (Rollen des Partikels) 
entscheidend. Damit ein Partikel in einer verschiebenden Bewegung bleibt muss gelten: 
 0FFF Rt,St ≥−=∑  (3-15)
Damit ein Partikel in einer rollenden Bewegung bleibt muss gelten: 
 0MMM Rt,S ≥−=∑  (3-16)
Dabei sind die Momente MS,t und MR das von der tangentialen Schleppkraft erzeugte Moment 
und das durch den Rollvorgang erzeugte Rollreibungsmoment. 
 
Sowohl die Reibungskraft als auch das Rollreibungsmoment hängen dabei von der Summe 
Normalkräfte ab. Es gelten 
 
nGR FF μ=  (3-17)
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r
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2
dFM PnRR μ=  (3-18)
Dabei sind μG der Gleitreibungskoeffizient und μR der Rollreibungskoeffizient. Beide hängen 
von den mechanischen Eigenschaften der Werkstoffe, der geometrischen Beschaffenheit von 
Partikel und Membran und von den zwischen ihnen wirkenden Adhäsionskräften ab. 
Auch wenn für makroskopische Vorgänge im Allgemeinen Koeffizienten < 1 gemessen 
werden, sind prinzipiell Werte von 0 bis ∞ möglich. Für den vorliegenden Fall sehr kleiner 
Partikel sind auf Grund des abnehmenden Verhältnisses von Partikelgröße zu 
Oberflächenrauhigkeit und –welligkeit vergleichsweise hohe reale Kontaktflächen und damit 
höhere Reibungskoeffizienten vorstellbar. 
 
Mit der Gleichung für das Moment der tangentialen Schleppkraft 
 
2
dFM Pt,St,S =  (3-19)
ergeben sich für die Kräfte- und die Momentenbilanz Gleichungen, die sich nur durch den 
Reibungskoeffizienten unterscheiden: 
 nGt,S FF μ≥  (3-20)
 nRt,S FF μ≥  (3-21)
 
Unter der Annahme des Stokesschen Widerstandsgesetzes ( 1,0vdRe PP ≤ηρ= ) lässt sich die 
Schleppkraft des Permeats in normaler Richtung folgendermaßen abschätzen: 
 ( )n,PPnn,S vvdK3F −ηπ=  (3-22)
wobei der Faktor Kn die Abweichung von der Kugelform berücksichtigt. η und ρ sind die 
dynamische Zähigkeit und die Dichte der Flüssigkeit, dP der Durchmesser der 
volumengleichen Kugel, v die Permeatgeschwindigkeit und vP,n die Geschwindigkeit des 
Partikels, mit der es die Membran erreicht. Gleichung (3-22) gilt nur in unmittelbarer Nähe 
der Membran, da die membranorthogonale Strömung, die die Schleppkraft erzeugt, nur in 
unmittelbarer Nähe der Membran gleich dem Permeatfluss ist.  
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Die „Lift force“ lässt sich über die durch den Pinch-Effekt erzeugte Geschwindigkeit im Fall 
ohne Permeatfluss nach Gleichung (3-13) berechnen 
 24
PnL,PPL d0135,0vd3F γρπ=ηπ=  (3-23)
Andere Autoren benutzen für die „Lift force“ eine identische Gleichung, die sich nur durch 
den Vorfaktor unterscheidet. Stamatakis und Tien benutzen beispielsweise den Vorfaktor 
0,0397 [52], basierend auf den Untersuchungen von Vasseur und Cox [53]. Die Gültigkeit 
dieser Gleichung geben sie jedoch mit Reynoldszahlen kleiner als 15 an. Ziskind, Fichmann 
und Gutfinger benutzen gar 0,1834 [54], basierend auf den theoretischen Betrachtungen von 
Leighton und Acrivos [55]. Die Gültigkeit liegt hier bei tangentialen Partikelreynoldszahlen 
kleiner als 0,01. Dies ist zwar für Partikel kleiner 1 μm erfüllt (s. Abbildung 3.7), 
Gleichung (3-13) gilt aber für wesentlich größere Partikel (s. Abschnitt 3.1.3). 
Die Gewichtskraft ist  
 ( ) 3PPG dg6F ρ−ρ
π=  (3-24)
Ein Kraft auf Grund der scherungsinduzierten Diffusion im Sinne von Abschnitt 3.1 ist hier 
nicht zu berücksichtigen, da die Partikel auf der Membran liegen und keine Partikel-Partikel 
Stößen von der Seite der Membran auftreten. 
 
In tangentialer Richtung und ebenfalls unter Gültigkeit des Stokesschen Gesetzes lässt sich 
die Schleppkraft der Cross-flow-Strömung auf ein mit vP,t bewegtes Partikel mit 
 ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ −γηπ= t,PPPtt,S v2
ddK3F  (3-25)
abschätzen [56]. Der Faktor Kt berücksichtigt die Abweichung von der Kugelform und den 
Einfluss der Membran. 
 
Abbildung 3-7 zeigt, dass die Annahme des Stokesschen Widerstandsgesetzes für die meisten 
Partikeldurchmesser und Betriebspunkte gültig ist. In tangentialer Richtung wird der 
Gültigkeitsbereich von 1,0ReP ≤  für große Partikel überschritten. Allerdings dürfte der 
Fehler auch für 10ReP ≤  noch vertretbar sein, so dass die getroffenen Annahmen für die 
relevanten Partikel im niedrigen Mikrometerbereich zu guten Ergebnissen führen. 
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Abbildung 3-7: Partikel-Reynoldszahl in normaler (links) und in tangentialer Richtung (rechts) 
Die Summe der Kräfte in membranorthogonaler Richtung lautet 
 ( ) ( ) 24P3PPn,PPnn d0135,0dg6vvdK3F γρπ−ρ−ρπ+−ηπ=Σ  (3-26)
Wird ein Partikel zur Membran transportiert und setzt man eine nicht beschleunigte 
Bewegung voraus, ist die Summe der Kräfte unmittelbar vor dem Auftreffen auf die Membran 
gleich 0. Aus Gleichung 3-26 lässt sich die Geschwindigkeit bestimmen, mit der das Partikel 
auf die Membran trifft: 
 ( ) η
γρ−ρ−ρ+=
n
23
P
2
PP
n,P K3
d0135,0dg6vv  (3-27)
Für den Fall, dass ein Partikel die Membran gerade nicht mehr erreicht, verschwindet die 
Geschwindigkeit vP,n. Wenn man die entsprechende Gleichung nach der Scherrate auflöst 
ergibt sich 
 
( )
3
P
2
PP
n
d0135,0
6
dgvK3
ρ
ρ−ρ+η
=γ  (3-28)
Diese Gleichung stellt ein analoges Ergebnis zum Ergebnis aus Abschnitt 3.1.3 zur 
Deckschichtbildung unter Berücksichtigung des Pinch-Effekts dar, nur dass hier die 
Schwerkraft berücksichtigt wird. 
Setzt man die Gleichungen (3-22) bis (3-25) in die Gleichung (3-20) ein und nimmt man an, 
dass das Partikel in membran-paralleler Richtung zum Stillstand kommt (vP,t = 0), ergibt sich 
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 ( ) 3PPG24PGPGn2Pt dg6d0135,0vdK3dK2
3 ρ−ρμπ+γρμπ−ημπ>γπη  (3-29)
Diese Gleichung lässt sich nach der Scherrate auflösen: 
( )
P
P
3
P
n
2
2
PG
t
2
PG
t
d0135,06
g
d0135,0
vK3
d0135,04
K3
d0135,04
K3
ρ⋅
ρ−ρ+ρ
η+⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
ρμ⋅
η+ρμ⋅
η−>γ  (3-30)
Dieser Wert stellt die Grenzscherrate dar, oberhalb der ein Einzelpartikel gerade noch in 
Bewegung bleibt. 
Setzt man die Gleichungen statt in Gleichungen (3-20) in (3-21) ein, ergibt sich eine 
Gleichung, die sich lediglich durch den Reibungskoeffizienten unterscheidet. 
 
Außerdem lässt sich die Geschwindigkeit berechnen, mit der ein Partikel entlang der 
Membran transportiert wird. Dazu müssen die Gleichungen (3-22) bis (3-25) in die 
Gleichungen (3-20) in (3-21) eingesetzt werden und nach vP,t aufgelöst werden. Es ergibt sich 
 ( )η
ρ−ρμ−η
γρμ+μ−γ=
t
2
PPG
t
23
PG
t
GnP
t,P K18
dg
K3
d0135,0
K
vK
2
dv  (3-31)
Auch hier ergibt sich für die Momentenbilanz eine Gleichung, die sich nur durch den 
Reibungskoeffizienten unterscheidet. 
3.2.2 Beispielrechnung 
Zur Berechnung der Kräfte und Momente sowie der Grenzscherrate aus dem 
vorangegangenen Abschnitt müssen zahlreiche Parameter festgelegt werden. Dazu gehören  
• die Faktoren zur Berechnung der Schleppkräfte in paralleler und orthogonaler 
Richtung Kt und Kn, 
• die Stoffwerte Viskosität und Dichte der Flüssigkeit η und ρ, der Dichteunterschied 
zwischen Partikel und Flüssigkeit ρP-ρ und der Partikeldurchmesser dP, 
• der Reibungs- und der Rollreibungskoeffizient μG und μR und 
• die Betriebsparameter Scherrate γ und Permeatfluss v. 
Der Faktor Kt zur Berücksichtigung des Einflusses der Wand auf die Schleppkraft in 
paralleler Richtung wurde von O’Neill experimentell zu 1,7 bestimmt [56]. Für den Faktor in 
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orthogonaler Richtung soll davon ausgegangen werden, dass der Einfluss der Membran zu 
vernachlässigen ist, d.h. Kn = 1. 
Da die Flüssigkeit in allen für diese Arbeit relevanten Fällen Wasser oder geklärtes Abwasser 
ist soll die Viskosität zu 1 mPas und die Dichte mit 1000 kg/m3 angenommen werden. Der 
Dichteunterschied zwischen Partikel und Flüssigkeit wurde im Rahmen dieser Arbeit zu 
382 kg/m3 bestimmt (s. Abschnitt 4.2). Da es sich bei PAK um ein polydisperses Haufwerk 
handelt kann zunächst kein Wert für den Partikeldurchmesser festgelegt werden, sondern der 
jeweilige Zusammenhang muss immer in Abhängigkeit vom Partikeldurchmesser betrachtet 
werden. 
Der Reibungs- und der Rollreibungskoeffizient können auf Grund der komplexen 
Wechselwirkung zwischen Partikel- und Membranoberfläche nur schlecht abgeschätzt 
werden. Da in makroskopischen Experimenten meistens Werte kleiner als 1 gemessen werden 
(s. z.B. [57]), sollen die beiden Koeffizienten zunächst zu 1 abgeschätzt werden. 
Der Einfluss der Betriebsparameter γ und v soll über einen größeren Bereich analysiert 
werden. 
 
In Abbildung 3-8 sind die Kräfte in membranorthogonaler Richtung dargestellt. Man erkennt, 
dass die Schleppkraft des Permeats für Partikel im niedrigen Mikrometerbereich dominiert, 
mit zunehmender Partikelgröße aber an Bedeutung verliert.  
Für niedrige Scherraten sind die Gewichtskraft und die Lift force vergleichbar groß. Sobald 
die Scherrate aber größere Werte annimmt dominiert die Lift force des Pinch-Effekts. 
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Abbildung 3-8: Kräfte auf ein Partikel an der Oberfläche einer Membran in membranorthogonaler Richtung, 
Annahmen: Kt=1,7, Kn=1, η=0,001 kg/ms, ρ=1000 kg/m3, ρP-ρ=382 kg/m3  
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In Abbildung 3-9 ist die Summe der Kräfte in membranorthogonaler Richtung in 
Abhängigkeit von der Scherrate und für vier unterschiedliche Partikeldurchmesser dargestellt. 
Die Vorzeichen sind hier so definiert, dass ein positiver Wert für die Kraft bedeutet, dass das 
Partikel auf die Membran gedrückt wird.  
Da je nach Orientierung der Membran die Gewichtskraft keine Rolle spielt, ist die 
Berechnung einmal mit und einmal ohne FG durchgeführt worden. 
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Abbildung 3-9: Summe der Kräfte auf ein Partikel an der Oberfläche einer Membran in orthogonaler 
Richtung mit (links) und ohne Gewichtskraft (rechts), Annahmen: Kt=1,7, Kn=1, μ=1, η=0,001 kg/ms, 
ρ=1000 kg/m3, ρP-ρ=382 kg/m3 , v=40 l/m2h 
Die Lift force ist die einzige Kraft, die von der Scherrate abhängt, d.h. verändert sich in 
Abbildung 3-9 der Wert mit der Scherrate, ist dies auf den Einfluss der Lift force 
zurückzuführen. Die Abhängigkeit von der Scherrate ist dabei quadratisch. 
Die Abhängigkeit der Lift force vom Partikeldurchmesser ist vierter Ordnung. 
Dementsprechend ist für kleine Partikel mit 1 μm Durchmesser keine Abhängigkeit von der 
Scherrate zu erkennen. Der Wert ist konstant. 
Die Gewichtskraft hängt in der dritten Potenz vom Partikeldurchmesser ab. Dass für die 
kleinen Partikel mit 1 μm Durchmesser kein Unterschied zwischen dem Diagramm mit und 
ohne Berücksichtigung der Gewichtskraft zu erkennen ist heißt, dass die Gewichtskraft für 
kleine Partikel vernachlässigt werden kann. 
Je größer die Partikel werden, desto stärker wird der Einfluss von Gewichtskraft und Lift 
force. Die Kräfte wirken dabei in entgegengesetzter Richtung. Für kleine Scherraten 
verschwindet der Einfluss der Lift force und die Gewichtskraft führt zu einer mit 
zunehmendem Durchmesser stark ansteigenden Anpresskraft. Diese Anpresskraft wird aber 
Kapitel 3 – Theortische Grundlagen 
38 
mit zunehmendem Partikeldurchmesser ebenfalls stärker durch die Lift force reduziert, sobald 
die Scherrate ansteigt. 
 
In Abbildung 3-10 sind sowohl die Grenzscherrate für das Ablagern eines Partikels dargestellt 
(d.h. Σ Fn = 0) als auch die Grenzscherrate für das Verschieben eines Partikels auf der 
Membran (d.h. Σ Ft = 0). Auch hier wurde die Berechnung einmal mit und einmal ohne 
Gewichtskraft durchgeführt. 
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Abbildung 3-10: Grenzscherrate für das Ablagern eines Partikels auf der Oberfläche einer Membran (Ft=0) 
und Grenzscherrate für das Ablagern von Partikeln (Fn=0), mit Gewichtskraft (links) und ohne Gewichtskraft 
(rechts), Annahmen: Kt=1,7, Kn=1, μ=1, η=0,001 kg/ms, ρ=1000 kg/m3, ρP-ρ=382 kg/m3  
Da die dargestellten Ergebnisse ähnliche Aussagen wie die Betrachtungen zur 
Deckschichtbildung in Abschnitt 3.1 liefern, wurde die gleiche Darstellungsform gewählt, 
nämlich die Auftragung des Partikeldurchmessers über der Scherrate.  
Man erkennt, dass bei Wirkung der Gewichtskraft vor allem unterhalb von 2000 s-1 deutlich 
größere Partikel abgelagert werden. Ab etwa 10.000 s-1 ist der Unterschied zu 
vernachlässigen. 
In Abschnitt 3.1 wurde aus der Bedingung, dass der Rücktransport gleich dem Antransport ist 
errechnet, welche Partikel die Membran erreichen und welche fluidisiert bleiben. Die 
Aussagen, die Abbildung 3-10 ermöglichen sind komplexer. Es kann nicht nur auf Grund der 
Bedingung Σ Fn = 0 entschieden werden, ob ein Partikel die Membran erreicht, sondern auch 
auf Grund der Bedingung Σ Ft = 0, ob das Partikel liegen bleibt oder entlang der Membran 
verschoben wird.  
Die Partikel im Bereich unterhalb der Kurven für Σ Fn = 0 werden zur Membran transportiert, 
die Partikel unterhalb der Kurven für Σ Ft = 0 bleiben auf der Membran liegen. Daraus folgt, 
Kapitel 3 – Theoretische Grundlagen 
39 
dass die Partikel zwischen den Kurven für Σ Fn = 0 und Σ Ft = 0 zur Membran transportiert 
werden, dann aber parallel zur Membran verschoben werden. Im Fall von μ = 1 sind dies 
praktisch alle Partikel, die die Membran erreichen. 
Grundsätzlich sind auch deutlich höhere Reibungskoeffizienten als μ = 1 möglich, vor allem 
auf Grund höherer Adhäsionskräfte. In Abbildung 3-11 sind die Berechnungen aus Abbildung 
3-10 nochmals durchgeführt, allerdings mit einem Reibungskoeffizienten von μ = 1000. Ob 
ein Reibungskoeffizient in dieser Größenordnung tatsächlich vorkommt, soll an dieser Stelle 
nicht diskutiert werden. Es soll lediglich verdeutlicht werden, wie sich ein höherer 
Reibungskoeffizient auswirken würde. 
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Abbildung 3-11: Grenzscherrate für das Ablagern eines Partikels auf der Oberfläche einer Membran (Ft=0) 
und Grenzscherrate für das Ablagern von Partikeln (Fn=0), mit Gewichtskraft (links) und ohne Gewichtskraft 
(rechts), Annahmen: Kt=1,7, Kn=1, μ=1000, η=0,001 kg/ms, ρ=1000 kg/m3, ρP-ρ=382 kg/m3  
Hier sind die bereits angesprochenen Bereiche markiert. Partikel im Bereich I bleiben 
fluidisiert, Partikel im Bereich II erreichen die Membran und werden auf ihr verschoben und 
Partikel im Bereich III bleiben auf der Membran liegen. 
Der hohe Reibungskoeffizient führt dazu, dass im Gegensatz zu μ=1, wo praktisch alle 
Partikel auf der Membran in Bewegung bleiben, ein je nach Scherrate mehr oder weniger 
großer Teil der Partikel auf der Membran liegen bleibt. 
3.2.3 Partikelbilanz entlang der Membran 
Bei ausreichend großer Permeatgeschwindigkeit werden Partikel aus der Bulk-Strömung zur 
Membran transportiert. Die Partikel, die die Membran erreicht haben, bleiben je nach ihrer 
Größe und der Höhe der Scherrate entweder auf der Membran liegen, oder sie werden entlang 
der Membran verschoben.  
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Werden sie verschoben, erhöht sich die Anzahl der Partikel pro Fläche entlang der Membran. 
Dies lässt sich mit einer eindimensionalen Partikelbilanz für ein ortsfestes Flächenelement der 
Membran erfassen (s. Abbildung 3-12). 
dxx
( ) t,PvBxN ′′ ( ) t,PvBdxxN +′′P
n,PB
M
dxBvc
 
Abbildung 3-12: Partikelbilanz in membran-paralleler Richtung 
Die entsprechende Gleichung lautet für den stationären Fall: 
 ( ) ( ) 0dxB
M
vc
vBdxxNvBxN
dt
dN
P
n,P
t,Pt,P =++′′−′′=  (3-32)
Wobei N die absolute und N″ die flächenspezifische Partikelzahl ist, B die Breite des 
betrachteten Membransegments und vP,t die tangentiale Geschwindigkeit der Partikel auf der 
Membran. Außerdem sind MP die Masse eines einzelnen Partikels und vP,n die 
Geschwindigkeit der Partikel normal zur Membran, die sich aus der Differenz von 
Permeatgeschwindigkeit und Partikelrelativgeschwindigkeit auf Grund des Pinch-Effekts und 
der scherungsinduzierten Diffusion ergibt.  
Die Konzentration der Suspension in Membrannähe ist nur in unmittelbarer Nähe des 
Membrananfangs gleich der Bulk-Konzentration. Mit zunehmender Entfernung vom 
Membrananfang wird sich die Konzentration verändern. Für Partikel, die auf der Membran 
abgeschieden werden, wird die Konzentration zunächst zunehmen, weil Partikel aus der 
Bulkströmung dorthin transportiert werden und dann abnehmen, sobald die Bulk-Strömung 
keine Partikel mehr enthält.  
Es ist jedoch anzunehmen, dass die Änderung der Konzentration mit dem Ort umso kleiner 
ist, je höher die Cross-flow-Geschwindigkeit ist. 
 
Mit einer abgekürzten Taylorreihenentwicklung für ( )dxxN +′′  folgt 
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 ( )
t,PP
n,P
vM
vc
dx
xNd =′′  (3-33)
Geht man davon aus, dass ein voll entwickeltes Strömungsprofil vorliegt und die Partikel sich 
nicht gegenseitig beeinflussen, dann sind die Geschwindigkeiten in normaler und tangentialer 
Richtung vP,n und vP,t nicht von x abhängig. Nimmt man weiterhin an, dass c gleich der 
Konzentration in der Bulk-Strömung cB ist ergibt sich 
 ( ) x
vM
vc
xN
t,pP
n,PB=′′  (3-34)
Werden die Partikel auf Grund hoher Reibungskoeffizienten nicht verschoben, ergibt die 
eindimensionale Partikelbilanz um ein Flächenelement der Membran 
 
P
n,P
M
vc
dt
Nd =′′  (3-35)
d.h. die Partikeldichte erhöht sich mit der Zeit, in Abhängigkeit von c und vP,n. Werden c und 
vP,n wieder als nahezu unabhängig von x angenommen, ergäbe sich eine lineare Zunahme der 
Partikeldichte mit der Zeit, unabhängig vom Ort. 
3.3 Membranabrasion 
In diesem Abschnitt soll kurz grundlegendes Wissen zum Thema Abrasion vorgestellt und die 
Übertragbarkeit auf das Phänomen der Membranabrasion diskutiert werden. 
3.3.1 Allgemeines 
Abrasion (lat. Abrasio = Abkratzung) ist das Abtragen von Material durch Schleifen, 
Scheuern oder Strahlen und fällt damit unter den Oberbegriff Verschleiß. Abrasiver 
Verschleiß, der durch das Eindringen von Rauheitsspitzen entsteht und damit als deformativ 
bezeichnet werden kann, ist von adhäsivem Verschleiß zu unterscheiden, der durch Haften auf 
Grund von Bindungskräften zwischen den Molekülen und gleichzeitiges Abscheren 
verursacht wird (s. Abbildung 3-13).  
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Abbildung 3-13: Begriffsdefinition Abrasion, Verschleiß, Reibung 
Grundvoraussetzung für Verschleiß ist die Bewegung zweier mit einander in Kontakt 
stehender Oberflächen relativ zu einander. Während Verschleiß nicht zwangsläufig beim 
Gleiten zweier Oberflächen relativ zu einander auftritt, tritt eine Reibkraft auf jeden Fall auf. 
Diese Reibkraft kann ebenfalls in einen adhäsiven und einen deformativen Anteil aufgeteilt 
werden. 
Kragelski hat mit der Adhäsions-Deformations-Theorie ein Modell zur Beschreibung von 
Verschleiß und Reibkraft entwickelt, das für beide Phänomene auf den gleichen 
Modellannahmen basiert [58]. 
Er geht davon aus, dass einer der relativ zueinander bewegten Körper weich und eben und der 
andere hart und uneben ist. Die Unebenheiten des härteren Körpers, die als Kugelabschnitte 
mit dem Radius R aufgefasst werden können dringen in den weicheren Körper bis zu einer 
Tiefe h ein. Verschiebt man diese Unebenheiten, bildet sich vor ihr eine Wulst und die 
überfahrene Oberfläche wird Druck- und Zugspannungen ausgesetzt. Diese wechselnden 
Belastungen führen im Dauerbetrieb zu einer Ermüdungszerstörung. 
Wichtige Kenngrößen für die Verschleißgrundmechanismen sind nach Kragelski das 
Verhältnis von mittlerer Eindringtiefe h zum Radius R der Unebenheit, die Zahl der 
notwendigen lokalen Krafteinwirkungen bis zur Zerstörung des Werkstoffs in diesen 
Bereichen nKr, das Verhältnis der tangentialen Schubfestigkeit der Adhäsionsbindung τa zur 
Fließgrenze des Grundwerkstoffs σS und der Gradient der Schubfestigkeit des weicheren 
Werkstoffs dτ/dh. 
Es werden die fünf in Tabelle 3-1 dargestellten Verschleißgrundmechanismen unterschieden. 
Da die elastische und die plastische Deformation sowie Adhäsion nicht sofort zu einer 
Materialabtragung führen, sehr wohl aber zu einer Reibungskraft, ist nicht jeder Gleitvorgang 
zwangsläufig mit Verschleiß verbunden.  
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Art der 
Verformung 
Elastische 
Deformation 
Plastische 
Deformation 
Mikro-
schneiden 
Adhäsions-
zerstörung 
Kohäsion 
und Abreißen 
 
    
Anzahl der 
Krafteinwirk-
ungen bis zu 
zur Zerstörung 
nKr → ∞ 1< nKr < ∞ nKr = 1 nKr → ∞ nKr = 1 
Bedingung für 
Realisierung 
h/R < 0,01 
(für Metalle) h/R > 0,01 
h/R ≥  
1/2 (1-τa/σs) dτ/dh > 0 dτ/dh < 0 
Tabelle 3-1: Verschleißgrundmechanismen mit wichtigen Kenngrößen, τ := Schubspannung im Werkstoff, 
σs := Fließgrenze des weicheren Werkstoffs, h := Eindringtiefe, R := Radius der Unebenheit des härteren 
Körpers, dτ/dh := Gradient der Schubspannung im Werkstoff 
Nur im Falle von Mikroschneiden und Kohäsion führt bereits die erste Krafteinwirkung zu 
einer Beschädigung des weicheren Werkstoffs.  
Welcher der drei deformativen Verschleißmechanismen vorliegt, hängt stark vom Verhältnis 
Eindringtiefe h zu Radius der Unebenheit R sowie vom Verhältnis der tangentialen 
Schubfestigkeit der Adhäsionsbindung τa zur Fließgrenze des Grundwerkstoffs σS ab. 
Sind die Adhäsionskräfte für den Verschleiß verantwortlich, hängt der 
Verschleißmechanismus vom Gradienten der Schubfestigkeit ab. Ist der Gradient negativ, d.h. 
ist der Werkstoff weniger schubfest je größer die Entfernung von der Oberfläche ist, können 
größere Werkstoffmengen auch aus tieferen Regionen herausgerissen werden und eine 
Schädigung tritt schon bei der erste Krafteinwirkung ein. 
Prinzipiell können zwar immer mehrere Verschleißmechanismen gleichzeitig auftreten, aber 
in den meisten Fällen dominiert einer der Mechanismen.  
3.3.2 Mikroschneiden durch Verschieben unter Wirkung einer Normalkraft 
Tritt Mikroschneiden auf, weil sich ein härterer Festkörper unter Wirkung einer Normalkraft 
über einen weicheren bewegt, gibt Kragelski an, dass 
 Bl
A
Ap
HB
KV 2
a
rr
Abrieb ⋅=Δ  (3-36)
wobei ΔVAbrieb das abgeriebene Volumen, K eine Konstante, HB die Brinell-Härte des 
weicheren Körpers, pr der reale Anpressdruck, Ar die reale und Aa die nominelle 
Kontaktfläche des härteren Körpers, B seine Breite und l der Reibweg ist, um den der härtere 
Körper gegenüber dem weicheren verschoben wird. 
Kapitel 3 – Theortische Grundlagen 
44 
Überträgt man diesen Ansatz von einem makroskopischen Körper mit diskreten 
Kontaktstellen auf einzelne Partikel, die mit einer Normalkraft belastet über eine Membran 
gezogen werden, ergibt sich 
 BdxFN
HB
KV 2nAbrieb ′′=Δ  (3-37)
wo N’’ die Partikelanzahl pro Fläche, Fn die normal zur Membran wirkende Kraft auf ein 
Partikel und dx sowohl der betrachtet Längenabschnitt als auch der Reibweg ist (s. 
Abbildung 3-14).  
tv
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Abbildung 3-14: Verschiebung von N Partikeln auf einem Oberflächenelement der Membran 
Dies lässt sich zu einer Gleichung für die flächenspezifischen Volumenabriebsrate umstellen 
 
t,PnAbrieb vFNHB
KV ′′=′′&  (3-38)
Man erkennt, dass die rechte Seite ohne die Konstante und die Brinell-Härte die Dimension 
von physikalischer Leistung pro Fläche hat. Dieser Term lässt sich als die flächenspezifische 
Verschleißleistung zu 
 t,PnVerschleiß vFNP ′′=′′  (3-39)
berechnen. Diese Gleichung hat den Vorteil, dass sie aus den weiter oben abgeleiteten Größen 
berechnet werden kann. Setzt man die Gleichung für die flächenspezifische Partikelzahl des 
vorherigen Abschnitts ein ergibt sich 
 xFv
M
cP nn,P
P
B
Verschleiß =′′  (3-40)
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Die Verschleißleistung nimmt also linear mit der Bulk-Konzentration, der 
membranorthogonalen Partikelgeschwindigkeit, der auf die entlang der Membran 
transportierten Partikel wirkenden Normalkraft und dem Ort zu. 
3.4 Auswirkungen einer Partikeldeckschicht auf die NF 
Bei den bisher realisierten Membranprozessen mit dichten Membranen werden große Partikel 
(> 1 μm) meistens sehr weitreichend durch eine Vorbehandlung entfernt. Bei der NF und der 
RO konzentrieren sich die Untersuchungen zum Stofftransport auf der Feed-Seite der 
Membranen deshalb hauptsächlich auf die Konzentrationspolarisation gelöster Substanzen 
und ihre Auswirkungen auf den osmotischen Druck und die Bildung von Kristallschichten bei 
Überschreiten der Löslichkeitsgrenze (Scaling). 
Wegen der Entfernung partikulärer Substanzen in der Vorbehandlung ist das Zusammenspiel 
von großen Partikeln und gelösten Substanzen bisher wenig untersucht worden. Einen 
entscheidenden Schritt haben hier Hoek et al. gemacht, die dies sowohl theoretisch also auch 
experimentell untersucht haben [59], [60]. Ihr Ansatz zur Beschreibung der Auswirkungen 
von kolloidalen Partikeln auf Fluss und Rückhalt von NF- und RO-Membranen diente für die 
folgende Herleitung als Richtschnur. Wo Unterschiede zum Ansatz von Hoek et al. bestehen, 
wird dies erwähnt. 
3.4.1 Ansatz von Hoek et al. 
Für die Beschreibung des Permeatflusses einer NF-Membran kann mit gutem Erfolg ein dem 
Lösungsdiffusionsmodell ähnlicher Ansatz herangezogen werden [61]: 
 ( )
MW
pv η
πΔ−Δ=  (3-41)
wobei v der Permeatfluss ist, η die dynamische Viskosität, WM der hydraulische Widerstand 
der Membran und Δp und Δπ die transmembrane Differenz von mechanischem und 
osmotischem Druck. Die Differenz des osmotischen Drucks lässt sich aus  
 ( )PMOs ccf −=πΔ  (3-42)
berechnen, wobei fOs ein Faktor ist, der sich bei niedrigen Konzentrationen mit Hilfe des van’t 
Hoffschen Gesetz abschätzen lässt. Die Größen cM und cP sind die Konzentrationen direkt an 
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der Membran auf der Feed-Seite (Index M) und auf der Permeatseite (Index P), die über den 
intrinsischen Membranrückhalt mit einander verknüpft sind: 
 
M
P
int c
c1R −=  (3-43)
Anzumerken ist an dieser Stelle, dass der intrinsische Membranrückhalt messtechnisch nur 
schwer zugänglich ist. Einfach bestimmen lässt sich dagegen der auf der Bulk-Konzentration 
beruhende beobachtbare Rückhalt 
 
B
P
beob c
c1R −=  (3-44)
Wenn man von einem konstanten intrinsischen Membranrückhalt ausgeht, lassen sich mit den 
Gleichungen (3-41) bis (3-43) also sowohl die Permeatqualität als auch der Permeatfluss bei 
vorgegebenen Druck abschätzen, vorausgesetzt die Konzentration cM an der Feed-seitigen 
Oberfläche der Membran ist bekannt.  
Im Falle einer ebenen Membran bzw. bei Vernachlässigung der Membrankrümmung wird cM 
durch die Gleichung 
 ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛−=−
−
k
vexp
cc
cc
PM
PB  (3-45)
berechnet, wobei der in dieser Gleichung verwendete Stofftransportkoeffizient k durch die 
entsprechende dimensionslose Stoffübergangsbeziehung abgeschätzt werden kann [39]. Im 
Falle einer vorhandenen Partikeldeckschicht auf der Membran soll nun analog der 
deckschichtbehinderte Stofftransportkoeffizient k* benutzt werden: 
 ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛−=−
−
*
PM
PB
k
vexp
cc
cc  (3-46)
der im Folgenden hergeleitet wird.  
 
Die zu Grunde liegende Modellvorstellung ist in Abbildung 3-15 dargestellt. Die 
Kuchenschicht wird als System von starren Kapillaren mit einer gewissen Porosität ε und 
einer Tortuosität τ aufgefasst [62], in dem jeglicher Stofftransport parallel zur Membran 
vernachlässigt wird. Neben den Konzentrationen cB, cM und cP ist hier die zusätzliche 
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Konzentration cGS-K eingeführt worden, also die Konzentration an der Grenze zwischen 
Grenzschicht und Kuchen. 
Im Kuchen ist wie dargestellt mit einem größeren Konzentrationsgradienten als in der 
Grenzschicht zu rechnen, weil im Kuchen eine höhere Permeatgeschwindigkeit herrscht und 
der im Filterkuchen zurückzulegende Weg länger ist, als der Kuchen mächtig ist. 
δK
δGS
y
cB
cGS-K
cM
c
≅
cP  
Abbildung 3-15: Modellvorstellung zum Stofftransport in Grenzschicht und Kuchenschicht 
Der zusätzliche hydraulische Widerstand des Kuchens muss zunächst in Gleichung (3-41) 
berücksichtigt werden, so dass sich 
 ( )
)WW(
pv
KM +η
πΔ−Δ=  (3-47)
ergibt. Hoek et al. benutzen zur Berechnung des Kuchenwiderstands die Carman-Kozeny-
Gleichung, die folgenden Ausdruck liefert: 
 ( )
2
P
3
K
2
K d
1180W ε
δε−=  (3-48)
 
Zur Berechnung des Stofftransports soll nun zunächst die Grenzschicht über dem Kuchen 
betrachtet werden. Ausgangspunkt ist dabei eine eindimensionale Stoffbilanz orthogonal zur 
Membran, die zu folgender Differentialgleichung führt: 
 0
dy
cdD
dy
dcv 2
2
=−  (3-49)
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Hier sind v die Permeatgeschwindigkeit und D der Diffusionskoeffizient, die beide als 
konstant angenommen werden. Eine Integration dieser Differentialgleichung von δK bis y 
führt zu 
 ( )
Ky
KGS dy
dc
dy
dccc
D
v
δ=
− −=−  (3-50)
Der Konzentrationsgradient an der Stelle y=δK kann aus einer Stoffbilanz um Kuchen und 
Membran berechnet werden womit sich  
 ( )
dy
dccc
D
v
P =−  (3-51)
ergibt. Eine Integration von y=δK bis y=δK+δGS führt auf  
 ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ δ−=−
−
− D
vexp
cc
cc GS
PKGS
PB  (3-52)
Der Stofftransport in der Grenzschicht oberhalb des Kuchens ist mit dem in der Grenzschicht 
über einer Membran identisch, wenn man die durch den verengten Strömungskanal erhöhte 
Strömungsgeschwindigkeit berücksichtigt. Der aus empirischen Stofftransportbeziehungen 
ermittelbare Stofftransportkoeffizient k kann also auch hier eingeführt werden: 
 ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛−=−
−
− k
vexp
cc
cc
PKGS
PB  (3-53)
 
Aufgrund der höheren Permeatgeschwindigkeit und des längeren Wegs in den Kapillaren 
lautet die Differentialgleichung für die Kuchenschicht 
 0
dy
cdD
dy
dcv 2
2
=τ
ε−  (3-54)
In dieser Gleichung lässt sich ein deckschichtbehinderter Diffusionskoeffizient D*=Dε/τ 
einführen, womit sich 
 0
dy
cdD
dy
dcv 2
2
* =−  (3-55)
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ergibt. Eine erste Integration dieser Gleichung von y=0 bis y ergibt 
 ( )
0y
M* dy
dc
dy
dccc
D
v
=
−=−  (3-56)
wobei der Konzentrationsgradient an der Membran wieder durch eine Stoffbilanz um die 
Membran bestimmt werden kann: 
 ( )
dy
dccc
*D
v
P =−  (3-57)
Eine Integration von y=0 bis y=δK ergibt dann 
 ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ δ−=−
−−
*
K
PM
PKGS
D
vexp
cc
cc  (3-58)
Eine Kombination der beiden Gleichungen (3-53) und (3-58) führt dann zu dem gesuchten 
Ausdruck  
 ⎟⎟⎠
⎞⎜⎜⎝
⎛ ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ +δ−=−
−
k
1
D
vexp
cc
cc
*
K
PM
PB  (3-59)
d.h.  
 
1
*
K*
k
1
D
k
−
⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ +δ=  (3-60)
Hoek et al. verwenden für k* eine leicht andere Definition, ohne eine Herleitung dieses 
Koeffizienten anzugeben [59], [60]. 
Wie bereits erwähnt, kann der Stoffübergangskoeffizient k für die Grenzschicht über dem 
Kuchen aus Stoffübergangsbeziehungen berechnet werden, die sich z.B. in [39] finden oder 
unter Berücksichtigung der Analogie von Wärme- und Stofftransport aus [63] zu entnehmen 
sind. Für laminare Strömung in einem Rechteckkanal unter Berücksichtigung der sich 
entwickelnden Konzentrationsgrenzschicht lautet die Stoffübergangsbeziehung 
 
31
h
L
dScRe841,1Sh ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛=  (3-61)
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wobei dh der hydraulische Durchmesser und L die Länge des Strömungskanals sind [63]. 
Unter Verwendung der bekannten Definitionen der verwendeten Kennzahlen und mit 
Einführung der Scherrate γ über der Kuchenschicht ergibt sich 
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L12
D841,1k ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ γ=  (3-62)
bzw. mit Einführung der Abmessungen des Strömungskanals (B = Breite, H = Höhe) 
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⎛=  (3-63)
Hoek et al. verwenden an dieser Stelle einen leicht abweichenden Vorfaktor von 1,47 [60]. 
 
Bei turbulenter Strömung muss eine entsprechende Stoffübergangsbeziehung für den 
turbulenten Bereich, wie z.B. die Beziehung nach Linton und Sherwood 
 3143Re04,0 ScSh =  (3-64)
zur Berechnung des Stoffübergangskoeffizienten verwendet werden [39]. 
 
Aus den hergeleiteten Gleichungen lassen sich nun bei bekanntem intrinsischen 
Membranrückhalt, bekannten Kuchenschichtparametern und vorgegebener Bulk-
Konzentration Rückhalt und Fluss berechnen: 
 ( )( )*intint
*
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beob kvexpRR1
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Der Permeatfluss muss dabei iterativ aus Gleichung (3-66) bestimmt werden. 
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3.4.2 Beispiel-Rechnungen 
In Abbildung 3-16 und Abbildung 3-17 sind die Ergebnisse einer entsprechenden Berechnung 
für eine Membran mit einem intrinsischen Rückhalt von 98% und einer 
Reinwasserpermeabilität von 13,3 l/m2hbar dargestellt. Als Feed-Lösung wurden 
unterschiedliche Konzentrationen von MgSO4 angenommen und die verwendeten 
geometrischen Größen entsprechen denen der im Rahmen dieser Arbeit eingesetzten Testzelle 
(L=364 mm, B=100 mm, H=1 oder 2 mm). Porosität und Tortuosität der Deckschicht wurden 
mit ε=0,2 und τ=2,5 angenommen. 
In Abbildung 3-16 sind die Parameter Betriebsdruck sowie Überströmungsgeschwindigkeit 
und Kanalhöhe variiert, bei jeweils gleicher Bulk-Konzentration von 1 g/l. Die Berechnungen 
zeigen zunächst, dass bereits eine Deckschicht von wenigen Mikrometern einen erheblichen 
negativen Einfluss auf Rückhalt und Permeatfluss haben kann. Dabei sind die Auswirkungen 
umso höher je höher der Betriebsdruck und damit der Permeatfluss ist, was auf den Einfluss 
des Permeatflusses v auf die Konzentration an der Membranoberfläche cM nach Gleichung (3-
59) zurückzuführen ist.  
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Abbildung 3-16: Berechnung des Einflusses einer Partikeldeckschicht auf Rückhalt und Permeatfluss einer 
NF-Membran für unterschiedliche Betriebsdrücke, Überströmungen und Kanalhöhen (s. Legende), 
Annahmen: cB=1 g/l, ε=0,2, τ=2,5, L=364 mm, B=100 mm 
Der Stofftransport oberhalb der Kuchenschicht, der von der Überströmungsgeschwindigkeit 
und der Kanalhöhe beeinflusst wird, scheint jedoch nur einen unwesentlichen Einfluss darauf 
zu haben, wie sich die Kuchenschicht auf den Stofftransport auswirkt. 
In Abbildung 3-17 sind die Ergebnisse der Berechnungen für unterschiedliche Betriebsdrücke 
und Bulk-Konzentrationen dargestellt, bei jeweils gleicher Überströmungsgeschwindigkeit 
und Kanalhöhe von 0,49 m/s und 2 mm.  
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Die dargestellten Ergebnisse zeigen erneut, wie stark der Einfluss des Betriebsdrucks und 
damit des Permeatflusses ist. Für die beiden Fälle mit einer niedrigen Bulk-Konzentration von 
0,1 g/l wirkt sich die Deckschicht auf Grund niedriger osmotischer Drücke vergleichsweise 
schwach auf den Permeatfluss aus, d.h. er bleibt auf einem hohen Niveau. Dies wirkt sich 
wiederum stark auf den Rückhalt aus. In beiden Fällen sinkt der Rückhalt auf extrem niedrige 
Werte, bei 0,1 g/l und 6 bar verschwindet der Rückhalt sogar vollständig. Beide Kurven 
weisen auch für kleine Deckschichten ein progressives Abfallen des Rückhalts auf, was man 
eigentlich auf Grund des progressiven Konzentrationsanstiegs in der Kuchenschicht auch 
erwarten würde. 
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Abbildung 3-17: Einfluss einer Partikeldeckschicht auf den beobachteten Rückhalt und den Permeatfluss 
einer NF-Membran für unterschiedliche Betriebsdrücke und Bulk-Konzentrationen (s. Legende), Annahmen: 
cB=1 g/l, ε=0,2, τ=2,5,  u=0,49 m/s, H=2 mm, L=364 mm, B=100 mm 
Der Grund, warum für den größten Teil der dargestellten Berechnungen eine degressive 
Abnahme von Rückhalt und Permeatfluss mit der Kuchendicke vorliegt, ist der mit der 
Kuchendicke zunehmende effektive osmotische Druck und der damit sinkende Permeatfluss.  
Ist der Permeatfluss vorgegeben (z.B. für permeatflussgesteuerte Anlagen) kann der Rückhalt 
auch direkt über Gleichung (3-65) berechnet werden. Eine entsprechende Berechnung für 
unterschiedliche Permeatflüsse und intrinsische Membranrückhalte von 98 und 50% ist in 
Abbildung 3-18 dargestellt. 
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Abbildung 3-18: Berechnung des Einfluss einer Partikeldeckschicht auf den beobachteten Rückhalt einer 
NF-Membran für unterschiedliche Permeatflüsse und intrinsische Membranrückhalte von 98 und 50%, 
u=0,49 m/s, H=2 mm 
Man erkennt, dass die Auswirkungen der Deckschicht insbesondere für hohe Permeatflüsse 
gravierend sind. Zum Beispiel ist bei einem Permeatfluss von 80 l/m2h bereits bei einer 
Deckschicht von 20 μm der beobachtete Membran-Rückhalt praktisch nicht mehr vorhanden. 
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4 Eingesetzte Pulveraktivkohlen 
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurden zwei verschiedene Pulveraktivkohlen eingesetzt, 
die Pulveraktivkohle PAK 1000 K der Rüttgers CarboTech GmbH und mahlaktivierter 
Herdofenkoks der RWE Power AG, im Folgenden als HOK bezeichnet.  
Wichtige Kenngrößen dieser Absorbentien wie Preis, die spezifische Oberfläche als Indikator 
der Leistungsfähigkeit und die als d50 bezeichnete Maschenweite des Siebs mit 50% 
Durchgang als Indikator für die Partikelgröße sind in Tabelle 4-1 dargestellt. 
 
 HOK PAK 1000 K 
Hersteller RWE CarboTech 
Rohstoff Braunkohle Steinkohle 
Spezifische Oberfläche, m2/g 300 * > 1000 *** 
d50, μm 24 * 30 *** 
Schüttdichte, g/l 550 * 537 *** 
Tatsächliche Dichte, g/l 1830 ** 1343 *** 
Porosität, % 0,5 **  
Preis, €/t 350 ** 875 **** 
Tabelle 4-1: Übersicht über die Eigenschaften der untersuchten Pulveraktivkohlen, * = [64], ** = [65], 
*** = [66], **** = [67]  
Im Vergleich zur PAK 1000 K und auch zu anderen handelsüblichen PAK ist HOK ein 
kostengünstiges Adsorptionsmittel, bei dem die auf Grund der kleineren spez. Oberfläche 
geringere adsorptive Reinigungswirkung durch den niedrigen Preis kompensiert wird. 
PAK 1000 K ist ein speziell für die Anforderungen der kommunalen Abwasserreinigung 
zugeschnittenes Produkt, während Herdofenkoks für verschiedene Aufgaben in der Gas- und 
Flüssigkeitsreinigung eingesetzt wird, wobei lediglich unterschiedliche 
Partikelgrößenfraktionen der verkokten Braunkohle zum Einsatz kommen. Bei dem hier 
eingesetzten mahlaktivierten Herdofenkoks handelt es sich um die in einem weiteren 
Arbeitsschritt gemahlene und damit kleinste erhältliche Fraktion des Kokses. 
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4.1 Partikelgröße und -form 
Im Rahmen dieser Arbeit ist vor allem die Partikelgröße der Pulveraktivkohlen entscheidend, 
wofür der d50 keinesfalls ein ausreichend genauer Parameter ist. Die REM-Aufnahmen in 
Abbildung 4-1 zeigen, dass es sich um stark polydisperse Haufwerke nicht-sphärischer 
Partikel handelt. Die Haufwerke beider Adsorbentien weisen Partikel bis zu einer Größe von 
etwa 100 μm als größte Partikel auf. 
  
Abbildung 4-1: REM-Aufnahmen der eingesetzte PAK, HOK (links) und PAK 1000 K (rechts) 
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Der HOK weist eine Fraktion kleiner Partikel mit einer Größe kleiner 1 μm auf, die sich wie 
der Puderzucker eines Berliners auf die Oberfläche der größeren Partikel legt. Die kleinsten 
Partikel der PAK 1000 K liegen ebenfalls in der Größenordnung von 1 μm, die Oberfläche 
der größeren Partikel ist dagegen glatt.  
Morphologisch unterscheiden sich die beiden Adsorbentien ebenfalls. Die Partikel der 
PAK 1000 K sind scharfkantig und teilweise splitterförmig, während die Partikel des HOK 
deutlich stumpfer und auch etwas sphärischer sind. 
 
Über die REM-Aufnahmen hinaus wurden die Partikelgrößenverteilungen der beiden 
Pulveraktivkohlen auch quantitativ mit Hilfe eines Partikelgrößenanalysators der Firma 
Coulter bestimmt. Dazu wurden jeweils Suspensionen in deionisiertem Wasser angesetzt, die 
zur Vermeidung von Agglomeraten mit 1 g/l Tetra-Natriumpyrohphosphat (TNPP) versetzt 
und für 60 s mit Ultraschall behandelt wurden. Die Ergebnisse der Messungen sind in 
Abbildung 4-2 dargestellt.  
Für beide Adsorbentien liegen die volumenmäßigen Maxima der Verteilung bei 40 bis 50 μm, 
während die anzahlmäßigen Maxima bei knapp 0,1 μm liegen. Die Messungen bestätigen also 
für beide Adsorbentien die Existenz einer Fraktion sehr kleiner Partikel, die allerdings nur 
einen verschwindend geringen Teil des Gesamtvolumens ausmacht. 
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Abbildung 4-2: Ergebnisse der Untersuchungen mit einem Partikelgrößenanalysator der Firma Coulter, 
Suspensionen in deionisiertem Wasser versetzt mit 1 g/l Tetranatriumpyrhophosphat (TNPP) und für 60 s mit 
Ultraschall (US) behandelt, volumenmäßige (links) und anzahlmäßige (rechts) Verteilung 
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4.2 PAK-Dichten 
Zur Beschreibung von PAK benutzt man unterschiedliche Dichten. Die bereits in Tabelle 4-1 
aufgeführten Größen Schüttdichte ρSchütt und wahre Dichte ρwahr sind folgendermaßen 
definiert: 
 
Schüttung
PAK
Schütt V
m=ρ  (4-1)
 
PAK
PAK
wahr V
m=ρ  (4-2)
Hier sind mPAK die Masse der PAK, VSchüttung das Volumen der Schüttung und VPAK das 
Volumen der PAK (Partikelvolumen ohne Poren, s. Abbildung 4-3).  
 
 
Abbildung 4-3: Definition unterschiedlicher Volumina  
Die wahre Dichte lässt sich leicht experimentell bestimmen. Bestimmt man die Dichte einer 
wässrigen Suspension mit bekannter PAK-Konzentration cPAK, ergibt sich die wahre Dichte 
zu 
 
PAKSuspensionOH
PAKOH
wahr c
c
2
2
+ρ−ρ
ρ=ρ  (4-3)
Eine dreifache Bestimmung der wahren Dichte für eine Suspension aus der im Rahmen dieser 
Arbeit verwendeten HOK in Wasser ergab mit durchschnittlich 1764 g/l einen Wert, der mit 
dem Wert von 1830 g/l in Tabelle 4-1 vergleichbar ist.  
 
 
VPore 
VPartikel 
VPAK 
VSchüttung
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cPAK, g/l ρSuspension, g/l ρtatsächlich, g/l 
50 1020 1770 
100 1040 1715 
250 1110 1806 
Tabelle 4-2:Versuchsergebnisse zur Bestimmung der tatsächlichen Dichte von HOK, Versuchstemperatur 
20°C  
Neben der wahren Dichte gibt es noch die scheinbare Dichte ρscheinbar, die zu  
 
Partikel
PAK
scheinbar V
m=ρ  (4-4)
definiert ist und das Porenvolumen mitberücksichtigt. Die Größen ρscheinbar und ρwahr hängen 
über die Porosität ε zusammen 
 )1(wahrscheinbar ε−ρ=ρ  (4-5)
mit  
 
Partikel
Pore
V
V=ε  (4-6)
Mit einer wahren Dichte von 1764 g/l und einer Porosität von 0,5 (s. Tabelle 4-1) ergibt sich 
eine scheinbare Dichte von 882 kg/m3. 
 
Entscheidend für das hydrodynamische Verhalten eines suspendierten Partikels ist die nasse 
scheinbare Dichte ρscheinbar,nass, die das in den Poren befindliche Wasser mitberücksichtigt: 
 
Partikel
Pore,OHPAK
nass,scheinbar V
mm
2
+=ρ  (4-7)
Sie lässt sich auch zu 
 OHscheinbarnass,scheinbar 2ρε+ρ=ρ  (4-8)
berechnen. Mit dem ermittelten Wert für die scheinbare Dichte von HOK und einer Dichte 
von Wasser von 1000 g/l ergibt sich die nasse scheinbare Dichte zu 1382 g/l.  
Da die Partikel im Rahmen dieser Arbeit immer suspendiert vorliegen, wird die scheinbare 
nasse Dichte ρscheinbar,nass einfach als Partikeldichte ρP abgekürzt. 
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4.3 Einfluss auf pH-Wert und Leitfähigkeit 
In suspendierter Form wirken die Pulveraktivkohlen alkalisch. In Abbildung 4-4 ist der pH-
Wert der Suspension nach 72 h Schütteln in Kläranlagenablauf über der dosierten 
Kohlemenge dargestellt. 
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Abbildung 4-4: pH-Wert der eingesetzten Adsorbentien nach 72 h Schütteln in Kläranlagenablauf der ARA 
Aachen Soers, gemessen an unterschiedlichen Tagen, Anzahl der Messreihen: HOK=6, PAK 1000 K=3, links: 
Messwerte 0-2 g/l Kohlebeladung, rechts: Messwerte 0-20 g/l Kohlebeladung 
Während der pH-Wert für PAK 1000 K ab einer Konzentration von etwa 3 g/l konstant bei 
etwa 8,5 bleibt, steigt er bei HOK degressiv bis zum Wert 12 bei 20 g/l. 
Die alkalische Wirkung der Adsorbentien ist von Bedeutung, da sie sowohl die 
Trenneigenschaften der Membran beeinflusst (s. Abschnitt 5.1.3) als auch Prozesse an der 
Oberfläche der Membran, wie z.B. das Ausfallen von Salzen bei Überschreiten der 
Löslichkeitsgrenze. 
Durch die Dosierung der Adsorbentien erhöht sich auch die Leitfähigkeit der Lösung. In den 
Versuchen ohne pH-Wert-Einstellung (Versuch 1-3, s. Abschnitt 5.1) hat sich die 
Leitfähigkeit durch die Dosierung von 1 g/l HOK um durchschnittlich 70 μS/cm erhöht. 
Die Ionen, die für diese Erhöhung der Leitfähigkeit verantwortlich sind, tragen je nach 
Wertigkeit unterschiedlich stark zur Erhöhung der Differenz des osmotischen Drucks bei. 
4.4 CSB-Adsorption 
Die spezifische Oberfläche einer Pulveraktivkohle alleine ist bei der Auswahl eines 
Adsorbens für eine bestimmte Reinigungsaufgabe nicht ausreichend. Die Größenverteilungen 
der zu adsorbierenden Moleküle (Adsorptiv) und der Poren des Adsorbens, die 
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elektrochemische Beschaffenheit der Oberflächen der beiden und die Diffusionskoeffizienten 
beeinflussen den Adsorptionsprozess, so dass Adsorptionsversuche mit dem jeweiligen 
Stoffsystem unerlässlich sind [68].  
Die Adsorption muss in die beiden Teilaspekte Adsorptionsgleichgewicht und 
Adsorptionskinetik unterteilt werden, die letztendlich beide Auswirkungen auf die Kosten des 
Verfahrens haben. Das Adsorptionsgleichgewicht bestimmt die Adsorbensmenge, die zur 
Erreichung einer bestimmten Konzentration notwendig ist, die Adsorptionskinetik bestimmt 
die Größe der benötigten Apparate. 
Zur Untersuchung des Adsorptionsgleichgewichts mit dem Ablauf der Kläranlage Aachen 
Soers wurde das jeweilige Adsorbens in unterschiedlichen Konzentrationen bei 
Raumtemperatur für 72 h mit dem Kläranlagenablauf in Schüttelkolben in Kontakt gebracht. 
Danach wurde eine Probe der Suspension mit einem 0,45 μm-Filter filtriert und auf ihre CSB-
Konzentration mit einem Küvettentest der Firma Hach-Lange (Messbereich 5-60 mg/l) 
untersucht. Vorher wurde die CSB-Konzentration des Kläranlagenablaufs bestimmt. 
In Abbildung 4-5 sind die Ergebnisse mehrerer Versuche in unterschiedlichen 
Darstellungsvarianten dargestellt. Im linken Diagramm ist die Beladung q mit 
 ( )
Ads
GG
c
ccq −= 0  (4-9)
über der Gleichgewichtskonzentration cGG in doppelt logarithmischer Auftragung dargestellt.  
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Abbildung 4-5: CSB-Adsorptionsisothermen bei 22°C nach 72 h für HOK und PAK 1000 K in 
Kläranlagenablauf, Rohwasserkonzentration in der Legende, links: Beladung des Adsorbens mit CSB über 
Gleichgewichtskonzentration, rechts: Gleichgewichtskonzentration über Adsorbenskonzentration 
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Im rechten Diagramm ist die Gleichgewichtskonzentration über der dosierten 
Adsorbenskonzentration cAds dargestellt. Dass im linken Diagramm die Beladungen für PAK 
1000 K bei einer bestimmen Gleichgewichtskonzentration höher liegen als die für HOK 
bedeutet, dass PAK eine höhere Adsorptionsleistung hat und demnach das effektivere 
Adsorbens ist.  
Neben den reinen Messwerten sind auch sog. Freundlich-Isothermen der Form 
 n
GGckq =  (4-10)
dargestellt, die in doppelt logarithmischer Darstellung einen linearen Verlauf haben. Die 
Messwerte lassen sich für höhere Gleichgewichtskonzentrationen gut durch Isothermen mit 
n=1 beschreiben. Dass die Beladungen für niedrigere Gleichgewichtskonzentrationen von 
diesem linearen Verlauf abweichen, deutet auf einen nicht-adsorbierbaren CSB-Anteil hin 
[69]. Das rechte Diagramm enthält die gleichen Informationen wie das linke, ist aber auf 
Grund der direkt ablesbaren PAK-Konzentration etwas anschaulicher. Um eine bestimmte 
Gleichgewichtskonzentration zu erreichen, wird mit HOK die vier- bis fünffache 
Adsorbenskonzentration wie mit PAK 1000 K benötigt. Der nicht-adsorbierbare CSB-Anteil 
entspricht der Asymptote, gegen die die Messwerte für hohe Adsorbenskonzentrationen 
streben. Er liegt bei 2-3 mg/l. 
In Abbildung 4-6 ist ein Foto des Versuchsaufbaus zur Untersuchung der Adsorptionskinetik 
und Ergebnisse zur Bestimmung des Einflusses der Rührerdrehzahl dargestellt.  
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Abbildung 4-6: Versuchsaufbau zur Messung der Adsorptionskinetik und Ergebnisse von vier Versuchen mit 
1 g/l HOK in Kläranlagenablauf der KA Aachen Soers, aufgetragen über der Drehzahl 
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Suspensionen von 1 g/l HOK in Kläranlagenablauf der Kläranlage Aachen Soers wurden von 
einem vierblättrigen Propellerrührer mit einem Durchmesser von 3 cm durchmischt. Es 
wurden vier Versuche bei unterschiedlichen Drehzahlen durchgeführt, bei denen zu jeweils 
gleichen Zeitpunkten nach der Adsorbensdosierung Proben gezogen, filtriert und auf den CSB 
untersucht wurden. 
Man erkennt, dass sich die Adsorptionskinetik oberhalb der Drehzahl von 300 min-1 nicht 
mehr verbessert, d.h. der Stofftransport durch die die Partikel umgebende 
Flüssigkeitsgrenzschicht ist soweit wie möglich zurückgedrängt. Da diese Verhältnisse auch 
in einem technischen Adsorber anzustreben sind, wurden alle weiteren Versuche mit 
Drehzahlen größer 300 min-1 durchgeführt.  
 
In Abbildung 4-7 sind die Adsorptionskinetiken für HOK und PAK 1000 K in 
Kläranlagenablauf der Kläranlage Aachen Soers für unterschiedliche 
Adsorbenskonzentrationen dargestellt. Da die Rohwasserkonzentrationen der an 
unterschiedlichen Tagen durchgeführten Versuche deutlich unterschiedlich waren sind hier 
CSB-Konzentrationen bezogen auf den CSB-Wert zu Versuchsbeginn dargestellt.  
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Abbildung 4-7: Adsorptionskinetiken für HOK und PAK 1000 K in Kläranlagenablauf der KA Aachen Soers 
bei unterschiedlichen Adsorbenskonzentrationen und unterschiedlicher Rohwasserkonzentration (in g/l und 
mg/l, s. Legende), links: Detaildarstellung für den Zeitraum 0 – 30 Minuten, rechts: gesamter 
Versuchszeitraum 
Da der Stofftransport zum und im Adsorbenspartikel sowohl vom Flüssigkeits- und 
Oberflächendiffusionskoeffizienten als auch vom als Triebkraft wirkenden 
Konzentrationsgradienten abhängt, ist die Auswertung der Versuche aufwendig. 
Üblicherweise wird dazu ein Stofftransportmodell formuliert und in einen numerischen 
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Berechnungsalgorithmus umgesetzt. Zur Bewertung der beiden Adsorbentien ist hier jedoch 
eine Abkürzung möglich. 
Aus den Gleichgewichtsisothermen lässt sich entnehmen, dass für die Erreichung eines CSB-
Werts die vier- bis fünffache Menge an HOK benötigt wird, wie für PAK 1000 K. D.h. mit 
0,5 g/l HOK und 0,1 g/l PAK 1000 K sowie 1 g/l HOK und 0,2 g/l PAK 1000 K wird in etwa 
derselbe CSB-Wert erreicht. Da insbesondere in den ersten 60 Minuten auch die 
Adsorptionskinetiken für diese Paarungen in etwa identisch sind, kann man schlussfolgern, 
dass die Apparate zur Erzielung eines bestimmten CSB-Werts gleichgroß sein müssen. Die 
Kostenunterschiede ergeben sich also alleine aus den Kostenunterschieden für die benötigte 
Aktivkohle. 
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5 Testzellenversuche zum Verhalten von 
Partikeln in der Cross-flow-NF 
Das Verhalten der PAK-Partikel unter Einwirkung der in der Cross-flow-Filtration 
auftretenden membranparallelen und –orthogonalen Kräfte ist für den PAK-NF-Prozess von 
entscheidender Bedeutung. Dabei spielen mehrere Aspekte eine Rolle. 
Zum einen ist die Frage, ob bzw. unter welchen hydrodynamischen Bedingungen sich die 
Partikel auf der Membran ablagern für das Membran-Fouling von Bedeutung. Wenn sich die 
Partikel ablagern, ist eine Wirkung der Partikel als Filterhilfsmittel möglich. Andererseits ist 
eine Fouling-Reduzierung durch eine Erhöhung der Turbulenz in Membrannähe möglich, 
wenn sich die Partikel nicht ablagern. 
Ein weiterer Gesichtspunkt ist die Auswirkung einer Partikeldeckschicht auf den 
Stofftransport gelöster Substanzen an der Membran. Ein zusätzlicher Stofftransportwiderstand 
durch eine Deckschicht im Falle einer Ablagerung der Partikel auf der Membran führt zu 
einer Reduzierung von Rückhalt und Permeatfluss (s. Abschnitt 3.4). Ein ebenfalls sehr 
wichtiger Aspekt des Partikelverhaltens ist die abrasive Beschädigung der aktiven Schicht der 
Membran durch die PAK-Partikel. 
Durch die im Folgenden beschriebenen Versuche wurde untersucht, unter welchen 
hydrodynamischen Bedingungen sich Partikel auf der Membran ablagern und wie sich die 
entsprechenden Betriebszustände auswirken. 
5.1 Beschreibung der Testzellenversuche 
Zur Untersuchung des mechanischen Verhaltens von PAK-Partikeln in der Cross-flow-NF 
wurden Versuche mit einer eigens für diesen Zweck konstruierten Testzelle durchgeführt. Die 
Strategie dieser Versuche war es, durch Messung von Rückhalt, Permeatfluss und Masse der 
bei Ende des Versuchs abgelagerten Deckschicht, Rückschlüsse auf die zeitliche Entwicklung 
der Partikeldeckschicht bzw. eine eventuelle abrasive Membranbeschädigung ziehen zu 
können. Ein besonderes Merkmal der eingesetzten Testzelle ist eine permeatseitige 
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Unterteilung in sechs Segmente, die neben der Untersuchung der zeitlichen auch eine 
Untersuchung der örtlichen Abhängigkeit der Phänomene ermöglicht. 
5.1.1 Testzelle und Versuchsstand 
Die Testzelle besteht aus Unter-, Mittel- und Oberteil sowie aus einer Trägerplatte, einem 
Membranspacer, zwei Kanalhöhenplatten, einer Strömungsvergleichmäßigung und der 
jeweils eingesetzten Membran. Eine Schnittzeichnung der Testzelle ist in Abbildung 5-1 
dargestellt.  
Die Membran liegt auf einem Permeatspacer, der das Abfließen des Permeats zu den 
Bohrungen der Trägerplatte gewährleistet. Von den Bohrungen der Trägerplatte fließt das 
Permeat über Kanäle an der Unterseite der Platte zu den Bohrungen des Unterteils und 
verlässt so die Testzelle. Der Permeatspacer ist durch Harzstreifen in sechs Segmente 
unterteilt und nur die zu einem Segment gehörenden Bohrungen der Trägerplatte sind über 
Kanäle verbunden. So kann das Permeat von geometrisch klar abgegrenzten Bereichen 
getrennt abgezogen werden. Die Segmente 3 und 4 sind mit einer Länge von 90 mm doppelt 
so groß wie die Segmente 1, 2, 5 und 6 mit jeweils 45 mm. Die gesamte Länge des 
Strömungskanals beträgt somit 360 mm bei einer für alle Segmente konstanten Breite von 
100 mm. 
Abbildung 5-1: Längschnitt der Querstrom-Testzelle 
Das Mittelteil sorgt für eine Umlenkung und möglichst tangentiale Zuführung des Zulaufs 
zum Strömungskanal über der Membran, sowie am Ende des Strömungskanals für die 
Umlenkung zur Abführung des Ablaufs.  
Dichtung 
Dichtung 
Strömungsvergleichmäßigung 
Zulauf Ablauf
Kanalhöhenplatten 
Membran und Permeatspacer 
TrägerplatteUnterteil 
Mittelteil 
Oberteil 
500 
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Das Oberteil enthält den Einlass des Zulaufs mit einer Strömungsvergleichmäßigung zur 
Erzielung einer möglichst kolbenförmigen Strömung sowie gegenüberliegend den Ablauf. 
Am Oberteil sind zwei austauschbare Platten angebracht, mit denen die Kanalhöhe variiert 
werden kann. 
In Abbildung 5-2 ist ein Foto der Testzelle dargestellt. Auf dem Foto ist auch das in der 
Zeichnung nicht dargestellte Manometer zu sehen, über das der Druck in der Mitte des 
Strömungskanals gemessen wird. Das Permeat wird an den 6 Bohrungen des Unterteils in 
Sammel- oder Probengefäßen aufgefangen und von da Batch-weise in den Vorlagebehälter 
der Versuchsanlagen zurückgeführt. 
In Abbildung 5-3 ist das Fließbild der Versuchsanlage dargestellt. Als Pumpe wird eine 
Kreiselpumpe eingesetzt und Druck in und Volumenstrom durch die Testzelle werden mit den 
beiden Handventilen in Konzentrat- und By-pass-Leitung eingestellt. In dem ca. 20 l 
fassenden Vorlagebehälter wird durch den unter dem Flüssigkeitsspiegel eingeleiteten By-
pass- und Konzentratstrom eine Durchmischung erzielt. 
 
Abbildung 5-2: Foto der Querstrom-Testzelle mit den sechs Permeatsammelgefäßen unterhalb der Zelle 
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Abbildung 5-3: Fließbild der Versuchsanlage 
5.1.2 Versuchsdurchführung 
In die Testzelle wurde für jeden Versuch ein neues, auf die entsprechende Größe 
zugeschnittenes Stück der Membran NF 270 von Dow FilmTec eingebaut (s. Tabelle 5-1). 
Die Membranen sowie ebenfalls der Permeatspacer wurden vorher für 24 h in Leitungswasser 
eingelegt worden, um eine Quellung der Materialien während des Versuchs zu vermeiden. 
 
Parameter Einheit Wert 
Permeatfluss l/m2h 53,3 
MgSO4-Rückhalt % > 97 
Tabelle 5-1: Herstellerangaben zur Membran NF 270 von Dow FilmTec, Versuchsbedingungen: 2 g/l 
MgSO4, 4,8 bar, 25°C, Ausbeute 15% 
Als nächstes wurde die Anlage mit deionisiertem Leitungswasser befüllt und die Testzelle so 
lange am entsprechenden Betriebspunkt des Versuchs (s. Tabelle 5-2) betrieben, bis sich ein 
konstanter Permeatfluss eingestellt hatte. 
Dann wurde 1 g/l MgSO4 dosiert und die Testzelle wurde erneut so lange betrieben, bis sich 
ein konstanter Permeatfluss und ein konstanter Rückhalt für alle Segmente eingestellt hatten.  
Zur Bestimmung von Permeatfluss und Rückhalt wurde das Permeat der sechs Segmente 
gleichzeitig für eine definierte Zeit in sechs Probenfläschchen mit bekanntem Gewicht 
aufgefangen. Dann wurden die Fläschchen gewogen und die Leitfähigkeit ihres Inhalts sowie 
die Leitfähigkeit einer gleichzeitig gezogenen Feed-Probe bestimmt.  
Feed-Pumpe 
Vorlagebehälter F
P
TI
Leitungswasser 
Testzelle 
By-pass 
Permeat 
Rücklauf 
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Parameter Einheit Wert 
Membran - NF 270 (Dow FilmTec) 
Adsorbens - HOK 
Adsorbenskonzentration g/l 1 
MgSO4-Konzentration g/l 1 
Temperatur °C 25, 30 
Kanalhöhe mm 1, 2 
Volumenstrom l/h 100, 350, 650, 850, 1000 
Feed-Druck bar 3, 6 
Orientierung des Moduls - 
CF
Permeat  
Permeat
CF
 
Tabelle 5-2: Übersicht über die eingestellten Betriebsparameter der Testzellenversuche 
Nachdem der Permeatfluss und der Rückhalt im Betrieb mit MgSO4 konstant waren, wurde 
die Testzelle über ein Ventil vom Rest der Anlage getrennt und die für den Versuch 
vorgesehene Menge an Pulveraktivkohle in den Vorlagebehälter dosiert.  
Die folgenden fünf Minuten, in denen die Anlage über den By-pass weiterbetrieben wurde, 
dienten dazu, eine konstante PAK-Konzentration in der Anlage zu erreichen und den durch 
die alkalische Wirkung der Pulverkohle erhöhten pH-Wert mit H2SO4 auf Werte im Bereich 
7-8 einzustellen (s. Abschnitt 5.1.3).  
Danach wurde das Ventil zur Testzelle geöffnet und in einem Zeitraum von 1,5 h viermal der 
Permeatfluss und der Rückhalt für alle sechs Segmente gemessen. Dann wurde die Pumpe 
ausgeschaltet und damit der Testzellenbetrieb beendet. 
Nach dem Betrieb der Testzelle wurden Arbeitsschritte zur Untersuchung der Deckschicht 
durchgeführt. Als erstes wurde die nach dem Versuch noch mit Feed gefüllte Testzelle an eine 
Flasche mit komprimiertem Stickstoff angeschlossen und dadurch das Wasser durch die 
Membran aus der Testzelle gedrückt. Dann wurde die Membran ausgebaut, fotografiert und in 
sechs den Unterteilungen auf der Permeatseite entsprechende Stücke zerschnitten. Die 
Membranstücke wurden dann zusammen mit 200 ml Reinstwasser in einem Becherglas für 
zwei Minuten in ein Ultraschallbad gestellt, wodurch sich die Partikelschicht bis auf Spuren 
vollständig von der Membran löste. Durch Filtrieren der entstandenen Suspension mit einem 
0,45 μm-Filter, der danach getrocknet und gewogen wurde, wurde die auf den Segmenten 
befindliche Pulverkohlemasse bestimmt. 
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Zur Untersuchung des Einflusses der Schwerkraft wurden die Versuche teilweise mit der in 
Abbildung 5-2 dargestellte Orientierung des Moduls und teilweise mit einem um 90° um die 
Strömungsrichtung gedrehten Modul durchgeführt.  
Die letzten drei Versuche wurden im Sommer durchgeführt und die Versuchstemperatur 
musste auf Grund höherer Kühlwassertemperaturen auf 30°C angehoben werden.  
5.1.3 Störende Einflüsse 
Da die Oberflächenladung von NF-Membranen vom pH-Wert abhängt und insbesondere 
HOK eine stark alkalische Wirkung hat, stand zu befürchten, dass eventuelle Änderungen von 
Permeatfluss und Rückhalt nach der Kohledosierung, auf eine pH-Wert-Änderung und nicht 
auf Partikelablagerung oder Abrasion zurückzuführen sind. 
Um diesen Effekt abzuschätzen, wurde die Abhängigkeit von Permeatfluss und Rückhalt vom 
pH-Wert untersucht. Dazu wurde ein Versuch mit deionisiertem Leitungswasser und 1 g/l 
MgSO4 durchgeführt, bei dem der pH-Wert mit Ca(OH)2 zunächst schrittweise erhöht und 
dann mit H2SO4 schrittweise erniedrigt wurde. Für jeden pH-Wert wurden Permeatfluss und 
Rückhalt für alle sechs Segmente bestimmt. Die Ergebnisse sind in Abbildung 5-4 dargestellt. 
Man erkennt, dass der Rückhalt erst oberhalb von pH 8 stark vom pH-Wert abhängt. In den 
Versuchen wurde der pH-Wert deshalb auf Werte zwischen 7 und 8 eingestellt, wo nur eine 
sehr geringe Abhängigkeit des Permeatflusses und des Rückhalts vom pH-Wert zu erwarten 
ist. Die Einstellung des pH-Werts auf einen exakten Wert hatte sich als schwierig 
herausgestellt, da das System HOK - deionisiertes Wasser offenbar eine langsame 
Pufferwirkung hat. 
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Abbildung 5-4: Abhängigkeit des Permeatflusses und des Rückhalts vom pH-Wert 
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Neben dem pH-Wert ist die Kohlekonzentration in der Feed-Lösung ein wichtiger Parameter. 
Je höher die Bulk-Kohlekonzentration ist, desto höher ist auch der konvektive 
Partikeltransport zur Membran und desto höher ist auch die Rate der Partikel, die im Falle von 
Membranabrasion über die Membran geschleift werden. 
In den ersten Minuten nach der Dosierung der Kohle in den Vorlagebehälter wurde ein starkes 
Absinken der Kohlekonzentration beobachtet. Die dosierte Konzentration nahm innerhalb der 
ersten fünf Minuten von der dosierten Konzentration von 1 g/l auf Werte zwischen 0,5 und 
0,6 g/l ab (s. Abbildung 5-5).  
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Abbildung 5-5: Entwicklung der Kohlekonzentration während der Versuche 
Die Senke für die Kohlepartikel dürften dabei vor allem Totzonen in der Anlage gewesen 
sein. Die Deckschichtbildung macht selbst in den Versuchen mit langsamer Überströmung 
und damit starker Deckschichtbildung eine maximale Konzentrationsänderung von 0,03 g/l 
aus.  
HOK – suspendiert, ungebraucht Suspension bei Versuchsbeginn Suspension nach Versuchsende
 
Abbildung 5-6: Lichtmikroskopaufnahmen von HOK-Suspensionen nach fünf Minuten 
Ultraschallbehandlung, Tropfen mit Deckglas, links:1 g/l HOK in deionisiertem Wasser, Mitte: Feed nach 
fünf Minuten, rechts: Feed nach Ende des Versuchs 
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HOK – trocken, ungebraucht Filterrückstand bei Versuchsbeginn Filterrückstand nach Versuchsende
Abbildung 5-7: REM-Aufnahmen von HOK, links: ungebrauchter HOK auf Klebeband fixiert, Mitte: 
Filterrückstand der Suspension bei Versuchsbeginn, rechts: Filterrückstand der Suspension nach 
Versuchsende 
Abbildung 5-6 und Abbildung 5-7 zeigen, dass das Absinken der Kohlekonzentration 
offensichtlich nicht größenselektiv war, da sowohl nach den ersten fünf Minuten als auch 
nach Ende des Versuchs eine mit der Ausgangssuspension vergleichbare 
Partikelgrößenverteilung vorlag. 
 
Um eine möglichst konstante Kohlekonzentration während des Versuchs zu gewährleisten, 
wurde wie bereits in der Versuchsbeschreibung erwähnt, die Testzelle in den ersten fünf 
Minuten von der Anlage getrennt. 
Mit der Kohle wurden Substanzen ins System eingetragen, die die Leitfähigkeit der flüssigen 
Phase verändern. Im Mittel nahm die Leitfähigkeit durch die Dosierung der Kohle um 
77 μS/cm bzw. um 8% zu, wobei die Unterschiede zwischen den Versuchen mit pH-
Werteinstellung (1-3) und ohne pH-Werteinstellung (4-18) vernachlässigbar klein sind. Geht 
man davon aus, dass die Veränderungen durch die Oxide der auf der Kohle verbliebenen 
Asche verursacht werden, dann dürfte es sich bei den verursachenden Substanzen 
hauptsächlich um zwei- oder mehrwertige Kationen handeln, die von der Membran in einem 
hohen Maß zurückgehalten werden dürften. 
5.1.4 Fehlerabschätzung 
Der Einfluss von schwankenden Betriebsparametern und Messfehlern auf die Zielgrößen 
Permeatfluss und Rückhalt lässt sich zumindest für einige Größen einfach quantitativ 
abschätzen. Dies trifft auf die in Tabelle 5-3 dargestellten Parameter zu. Bei den ersten vier 
Parametern handelt es sich um die Messgenauigkeiten von Waage, Stoppuhr und 
Leitfähigkeitsmessgerät. Die folgenden drei Parameter sind Betriebsparameter, die auf Grund 
einer automatischen (Temperatur) oder manuellen Regelung (Druck und pH-Wert) um einen 
gewissen Mittelwert schwanken.  
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Der Einfluss der Temperatur auf den Permeatfluss kann über die Temperaturabhängigkeit der 
Permeatviskosität abgeschätzt werden. Der Einfluss des pH-Werts auf Permeatfluss und 
Rückhalt wurde aus den in Abbildung 5-4 dargestellten Ergebnissen unter der Annahme einer 
linearen Abhängigkeit vom pH-Wert im Bereich 7-8 errechnet. 
Parameter Einheit Mittelwert Max. Abw. Δv/v, % ΔR/R, % 
Masse Probe g 13,8 0,1 0,7  
Zeit für die Probennahme s 300 1 0,3  
Leitfähigkeit Feed μS/cm 1000 5  
Leitfähigkeit Permeat μS/cm 30 0,5  0,07 
Feed-Temperatur °C 25 0,5 1,1  
Feed-Druck bar 3; 6 0,1 3,9  
pH-Wert - 7,5 0,5 1,5 0,2 
Summe    7,5 0,27 
Tabelle 5-3: Schwankende Betriebsparameter und Messfehler mit Abschätzung der Auswirkung auf 
Permeatfluss und Rückhalt 
Die dargestellten Abschätzungen zeigen, dass sich der Rückhalt wesentlich verlässlicher 
bestimmen lässt (relativer Fehler von 0,27%) als der Permeatfluss (relativer Fehler 7,5%). 
5.1.5 Versuchsergebnisse 
Insgesamt wurden 18 Versuche durchgeführt, die in Tabelle 5-4 bezüglich der eingestellten 
Betriebsparameter zusammengestellt sind. In den ersten drei Versuchen wurde der pH-Wert 
nicht korrigiert, weshalb die entsprechenden Ergebnisse in der Auswertung größtenteils nicht 
berücksichtigt wurden. Die hauptsächlich variierten Parameter waren die 
Überströmungsgeschwindigkeit, die Kanalhöhe, der Betriebsdruck und die Orientierung des 
Moduls. Die letzten drei Versuche wurden bei einer Temperatur von 30°C statt 25°C 
durchgeführt. 
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Vers. p, bar QF, l/h h, mm u, m/s γ, s-1 Re, - Winkel 
Permv
r
- g
r
 T, °C 
pH-
Einst. 
1 3 100 2 0,14 404 608 0° 25 Nein 
2 3 350 2 0,49 1.415 2.127 0° 25 Nein 
3 3 1000 2 1,39 9.640 6.076 0° 25 Nein 
4 3 1000 1 2,78 38.466 6.136 0° 25 Ja 
5 3 350 1 0,97 5.748 2.148 0° 25 Ja 
6 3 100 1 0,28 1.642 614 0° 25 Ja 
7 3 350 2 0,49 1.445 2.127 0° 25 Ja 
8 3 100 2 0,14 404 608 0° 25 Ja 
9 3 650 1 1,81 18.099 3.989 0° 25 Ja 
10 3 1000 1 2,78 38.466 6.136 0° 25 Ja 
11 3 850 1 2,36 28.943 5.216 0° 25 Ja 
12 6 350 1 0,97 5.748 2.148 0° 25 Ja 
13 6 650 1 1,81 18.099 3.989 0° 25 Ja 
14 6 850 1 2,36 28.943 5.216 0° 25 Ja 
15 3 650 1 1,81 18.099 3.989 0° 25 Ja 
16 3 850 1 2,36 28.943 5.216 90° 30 Ja 
17 3 650 1 1,81 18.099 3.989 90° 30 Ja 
18 3 1000 1 2,78 38.466 6.136 90° 30 Ja 
Tabelle 5-4: Übersicht über die eingestellten Betriebsparameter der Testzellenversuche 
Grundsätzlich sind die Versuche in drei verschiedene Bereiche bzgl. der Betriebsparameter zu 
unterteilen, die sich in einer jeweils typischen Entwicklung von Permeatfluss und Rückhalt 
nach der Kohledosierung äußern:  
• Versuche, in denen Permeatfluss und Rückhalt abfallen und in denen auch nach 1,5 h 
noch keine konstanten Werte erreicht werden 
• Versuche, in denen Permeatfluss und Rückhalt leicht abfallen und sich konstante 
Werte relativ schnell einstellen und 
• Versuche, in denen der Permeatfluss ansteigt und der Rückhalt stark abfällt und nach 
1,5 h keine konstanten Werte erreicht sind. 
In Abbildung 5-8 sind als Beispiel für Versuche mit stark fallendem Permeatfluss und 
Rückhalt die Ergebnisse von Versuch 8 dargestellt, der mit 404 s-1 die niedrigste Scherrate 
aufweist. In den ersten 1,5 Stunden wurde die Anlage mit deionisiertem Wasser betrieben, 
dann wurde 1 g/l MgSO4 dosiert und nach weiteren 2,1 Stunden 1 g/l HOK.  
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Abbildung 5-8: Ergebnisse Versuch 8, Beispiel für Versuche mit stark fallendem Permeatfluss und stark 
fallendem Rückhalt nach der Kohledosierung 
Beide Dosierungen schlagen sich in der zeitlichen Entwicklung von Permeatfluss und 
Rückhalt nieder. Man erkennt, dass Permeatfluss und Rückhalt fallen und beide am Ende des 
Versuchs noch keinen konstanten Wert eingenommen haben. Permeatfluss und Rückhalt sind 
in den vorderen Segmenten tendenziell höher als in den hinteren. 
 
Als Beispiel für Versuche mit leicht fallendem Permeatfluss und Rückhalt sind in Abbildung 
5-9 die Ergebnisse von Versuch 7 mit einer Scherrate von 1.445 s-1 dargestellt. Auch hier 
sieht man die Dosierung von MgSO4 und HOK nach gut 1 h und nach 2,4 h am Verlauf von 
Permeatfluss und Rückhalt.  
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Abbildung 5-9: Ergebnisse Versuch 7, Beispiel für Versuche mit leicht fallendem Permeatfluss und leicht 
fallendem Rückhalt nach der Kohledosierung 
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Hier gehen Permeatfluss und Rückhalt etwas weniger stark zurück und nach den ca. 1,5 
Betriebsstunden mit HOK ist ein annähernd konstanter Wert erreicht. Auch hier sind 
Permeatfluss und Rückhalt in den vorderen Segmenten tendenziell höher. 
 
In Abbildung 5-10 sind als Beispiel für einen Versuch mit stark ansteigendem Permeatfluss 
und stark fallendem Rückhalt die Ergebnisse von Versuch 10 mit einer Scherrate von 
38.466 s-1 dargestellt. Die Dosierungen erfolgten hier nach 1,3 und nach 3,4 Betriebsstunden.  
Hier steigt der Permeatfluss nach der Kohledosierung stark an und der Rückhalt fällt stark ab. 
Obwohl der Betrag der Steigung für den Rückhalt und besonders für den Permeatfluss mit der 
Zeit fällt, sind bei Versuchsende noch keine konstanten Werte erreicht. 
Die vorderen Segmente weisen tendenziell einen höheren Permeatfluss auf, als die hinteren. 
Der Rückhalt ist vor der Kohledosierung in allen Segmenten fast identisch und nach der 
Kohledosierung ist die Rate der Abnahme des Rückhalts tendenziell stärker, je weiter das 
jeweilige Segment vom Einlass entfernt ist. 
In Abbildung 5-11 sind Fotos der Membranen nach Versuchende und nach dem 
anschließenden Ausblasen der Flüssigkeit mit komprimiertem Stickstoff für die drei 
Versuchsbereiche dargestellt.  
Im obersten Bild (Versuch 8, niedrige Scherrate) erkennt man deutlich eine schwarze Schicht 
aus Kohlepartikeln auf der ganzen Fläche der Membran. Die ungleichmäßige Verteilung 
dieser Deckschicht ist auf die schwankende Bewegung der Grenzfläche Stickstoff – 
Suspension beim Ausblasen der Flüssigkeit zurückzuführen.  
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Abbildung 5-10: Ergebnisse Versuch 10, Beispiel für Versuche mit stark ansteigendem Permeatfluss und stark 
abfallendem Rückhalt nach der Kohledosierung 
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Der helle Fleck und die verbliebene Feuchtigkeit in der Mitte der Membran sind durch die 
Bohrung zum Manometer auf der Testzelle verursacht. 
Im zweiten Bild (Versuch 7, mittlere Scherrate) erkennt man ebenfalls eine 
Partikeldeckschicht, die jedoch hier wesentlich gleichmäßiger ist. Allerdings ist hier wie 
weiter unten dargestellt die spezifische Deckschichtmasse wesentlich geringer als im Versuch 
mit der niedrigen Scherrate. 
Im dritten Bild in Abbildung 5-11 ist die Membran nach Versuch 10 dargestellt (hohe 
Scherrate). Die auch hier zu erkennende Partikeldeckschicht ist so dünn, dass man kaum noch 
von einer zusammenhängenden Deckschicht sprechen kann.  
Abbildung 5-11: Fotos der Membranen nach Versuchende und Ausblasen der Flüssigkeit mit Stickstoff, 
Strömungsrichtung von links nach rechts, oben: Versuch 1 (gleiche Parameter wie Versuch 8), Mitte: Versuch 7, 
unten: Versuch 10 
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In Abbildung 5-12 sind die gemessenen spezifischen Deckschichtmassen der einzelnen 
Segmente für die drei in diesem Abschnitt exemplarisch betrachteten Versuche dargestellt. 
Diese Versuche wurden jeweils zweimal durchgeführt und die Ergebnisse des jeweils 
korrespondierenden Versuchs sind ebenfalls dargestellt. Dabei wurde die Masse der Kohle, 
die bei Versuchsende in der Flüssigkeit über der Deckschicht suspendiert ist herausgerechnet. 
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Abbildung 5-12: Flächenspezifische Deckschichtmasse über der mittleren Entfernung der Membransegmente von 
der Einströmung 
Trotz der relativ schlechten Reproduzierbarkeit ist die abgelagerte spezifische 
Deckschichtmasse eindeutig höher, je niedriger die Scherrate des Versuchs ist. Weiterhin lässt 
sich keine Abhängigkeit der Deckschichtmasse von der Entfernung vom Einlass erkennen. 
5.2 Auswertung der Versuche 
In diesem Abschnitt werden die Testzellenversuche mit Hilfe der im Theoriekapitel 
angestellten Überlegungen ausgewertet. 
5.2.1 Übersicht über die Auswirkungen der Partikeldosierung 
Unabhängig davon, ob sich die dosierten Partikel auf der Membran ablagern oder in 
Bewegung bleiben und dabei u.U. die Membran beschädigen, ist damit zu rechnen, dass 
Auswirkungen auf Permeatfluss und Sulfatrückhalt zu beobachten sind. Diese Auswirkungen 
lassen sich über die relative Permeatflussänderung 
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und die relative Rückhaltänderung 
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erfassen. Die mit Null indizierten Größen stehen jeweils für die Werte direkt vor der 
Partikeldosierung und t steht für die Zeit, die seit der Partikeldosierung vergangen ist.  
Trägt man die relative Permeatflussänderung über der relativen Rückhaltänderung auf, sind 
prinzipiell Messpunkte in allen vier Quadranten des Koordinatensystems möglich, da die 
relativen Änderungen sowohl positiv als auch negativ sein können. Die einzelnen Quadranten 
können dabei mit einer bestimmten Wirkungsweise der Partikel in Verbindung gebracht 
werden (s. Abbildung 5-13).  
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Abbildung 5-13: Interpretation der Auftragung der relativen Permeatfluss- und der relativen 
Rückhaltänderung 
Liegen die Messwerte im ersten Quadranten, d.h. sowohl Permeatfluss als auch Rückhalt 
nehmen durch die Partikeldosierung zu, kann man davon ausgehen, dass sich die Partikel 
nicht ablagern, sondern über die Membran gezogen werden und dabei die 
Konzentrationsgrenzschicht an der Membran durchmischen (verbesserter Stofftransport).  
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Messwerte im zweiten Quadranten lassen sich auf Membranabrasion zurückführen, während 
Werte im dritten Quadranten auf die Bildung einer Partikeldeckschicht und damit auf eine 
Verschlechterung des Stoffaustausches hindeuten. 
Werte im vierten Quadranten lassen sich alleine durch die Partikeldosierung nicht erklären. 
Eine Verbesserung des Rückhalts bei gleichzeitiger Verschlechterung des Permeatflusses 
ließe sich höchsten durch die Bildung einer Schicht aus organischen Partikeln erklären, die 
klein genug sind, um eine Auswirkung auf die Rückhaltung gelöster Salze zu haben. Da keine 
organischen Substanzen dosiert werden, ist mit Messpunkten im vierten Quadranten nicht zu 
rechnen. 
Bezüglich des Betriebs einer NF-Anlage ist nur der erste Quadrant als positiv zu bewerten, 
die Quadranten zwei und drei sind nachteilig. Dabei sind sowohl die positiven als auch die 
negativen Auswirkungen umso gravierender, je weiter die Messpunkte vom 
Koordinatenursprung entfernt sind. 
In Abbildung 5-14 sind die alle Messpunkte der 18 Versuche dargestellt, d.h. 18 Versuche * 6 
Segmente * 4 Messungen = 432 Messpunkte. Unterschieden wurde dabei lediglich zwischen 
Messungen ohne pH-Werteinstellung, Messungen bei 3, bei 6 bar und bei 3 bar und um 90° 
gedrehtem Modul. Welchem Zeitpunkt eines Versuchs ein Messpunkt entspricht ist also nicht 
zu erkennen. 
Man erkennt zunächst, dass nur Messpunkte in den Quadranten zwei und drei vorkommen, 
d.h. die Partikel lagern sich entweder ab, oder sie beschädigen sie. Da allerdings keine 
Messpunkte in unmittelbarer Nähe des Ursprungs liegen ist es wahrscheinlich, dass die mit 
der Eintragung von Ascheoxiden einhergehende Erhöhung der Leitfähigkeit (s. 
Abschnitt 5.1.3) für eine Veränderung von Permeatfluss und Rückhalt sorgen, die nichts mit 
der eigentlichen Wirkung der Partikel zu tun hat.  
Man kann davon ausgehen, dass sowohl Rückhalt als auch Permeatfluss durch diese 
Substanzen verringert werden. Dies käme einer Verschiebung des Koordinatenursprungs in 
den vierten Quadranten gleich. 
Geht man aufgrund der Anordnung der Messpunkte davon aus, dass die Messpunkte für 
Abrasion und Deckschichtbildung jeweils einem linearen Zusammenhang gehorchen, dann 
wäre der Schnittpunkt der Ausgleichsgeraden in den beiden Quadranten der eigentliche 
Koordinatenursprung. Mit diesen Überlegungen ergäbe sich ein Koordinatenursprung bei 
Δv/v0 ≈ -2% und ΔR/R0 ≈ -1%. Damit würden bestenfalls einige Messpunkte um einige 
zehntel Prozent in den ersten Quadranten ragen. 
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Abbildung 5-14: Auftragung der relativen Permeatfluss- und der relativen Rückhaltänderung aller Versuche 
Die Auswirkungen der Partikel sind also auf Grund dieser Ergebnisse zunächst als negativ, 
bestenfalls als neutral zu bewerten. Bei dieser Aussage ist natürlich nicht berücksichtigt, dass 
sich die Kohle u. U. über ihre adsorptive Reinigungswirkung oder über eine Reduzierung des 
organischen Foulings durch den Precoat-Effekt insgesamt positiv auf den Gesamtprozess 
auswirkt. 
5.2.2 Deckschichtbildung 
In Abschnitt 3.1 wurde ein Überblick über in der Literatur vorhandene Modelle zur 
Deckschichtbildung gegeben und erläutert, wie mit diesen Ansätzen der Durchmesser der 
Partikel abgeschätzt werden kann, die sich bei bestimmten hydrodynamischen Bedingungen 
auf der Membran ablagern. Eine Abschätzung der sich nach der Anlaufphase einstellenden 
stationären Deckschichthöhe stellt einen weiteren Schritt dar, der für die NF auf Grund der 
Beeinflussung des Stofftransports für gelöste Substanzen noch komplexer ist, als für die 
Membranverfahren mit porösen Membranen. 
Bei den im Rahmen dieser Arbeit durchgeführten Testzellenversuchen ist die 
Deckschichtmasse und daraus unter Annahme einer gewissen Porosität auch die 
Deckschichthöhe gut bestimmbar. Die in der Lösung über der Deckschicht suspendierte 
Kohle, die nach dem Ausdrücken der Flüssigkeit mit Stickstoff auf der Membran abgelagert 
wird, lässt sich herausrechnen, da die Kohlekonzentration in der Lösung bekannt ist.  
Für die Bestimmung der Partikeldurchmesser der abgelagerten Partikel ist prinzipiell ein 
ähnlicher Ansatz mit Hilfe von Laserbeugungsmessungen denkbar (Coulter-Counter), der sich 
aber auf Grund einer schlechten Reproduzierbarkeit als nicht praktikabel herausgestellt hat. 
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Hier bleiben lediglich REM-Aufnahmen der Deckschicht als Werkzeug zur Bestimmung der 
Partikelgrößen übrig.  
In Abbildung 5-15 sind die experimentell bestimmte Deckschichthöhe und der theoretisch 
abgeschätzte Partikeldurchmesser über der Scherrate dargestellt. Damit „vergleicht man zwar 
Äpfel mit Birnen“, aber bei näherer Betrachtung können aus den dargestellten Ergebnissen 
zumindest einige Schlussfolgerungen gezogen werden. So kann es bei geschlossener 
Partikeldecke (dies gilt für die Versuche mit γ < 6.000 s-1) nicht sein, dass die abgelagerten 
Partikel sehr viel größer als die gemessene Deckschichthöhe sind. Auf der anderen Seite 
werden die Partikel bei deutlich nicht geschlossener Partikelschicht (gilt für γ > 18.000 s-1) 
größer als die gemessen Deckschichthöhe sein, die ja aus der Masse und einer für alle 
Versuche gleichen Porosität errechnet wurde. 
Aus diesen Überlegungen und den dargestellten Ergebnissen kann man schließen, dass die 
abgelagerten Partikel bei einer relativ moderaten Scherrate von ca. 1.500 s-1 (entspricht 
0,25 m/s bei flachen Kanälen mit h=1 mm oder 0,5 m/s und h=2 mm) kleiner als 5 μm sind.  
Weiterhin liegen die gemessenen Deckschichthöhen für alle Versuche zwischen den über den 
Pinch-Effekt und den über die scherungsinduzierte Diffusion abgeschätzten 
Partikeldurchmessern. Mit den oben angestellten Überlegungen bedeutet dies, dass für 
niedrige Scherraten bzw. eine tatsächliche Deckschichtbildung die Versuche eher durch die 
Modellvorstellung der scherungsinduzierten Diffusion wiedergegeben werden, während die 
Versuche bei hohen Scherraten und ohne nennenswerte Deckschichtbildung eher durch den 
Pinch-Effekt beschrieben werden können. 
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Abbildung 5-15: Experimentell bestimmte Deckschichthöhe und nach Abschnitt 4.1 abgeschiedene 
Partikeldurchmesser in Abhängigkeit von der Scherrate, links: lineare Darstellung, rechts: doppelt 
logarithmische Darstellung, Annahmen: ε=0,4; v=30 l/m2h bei 3 bar, v=60 l/m2h bei 6 bar, sonst wie in 
Abschnitt 4.1 
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Diese Feststellung ist durchaus plausibel, da die scherungsinduzierte Diffusion erst ab einer 
bestimmten Partikelkonzentration zum Tragen kommt. In der Literatur gibt es bisher 
allerdings noch keine experimentellen Untersuchungen, die eine Wirksamkeit des Pinch-
Effekts bei hohen Scherraten bzw. Reynoldszahlen bestätigen.  
In Abbildung 5-16 sind REM-Aufnahmen der Deckschichten von drei Versuchen dargestellt, 
jeweils in 0,3 m Entfernung vom Anfang der Membran. Weitere REM-Aufnahmen mit 
niedrigerer Vergrößerung und einem entsprechend größeren Ausschnitt der jeweiligen 
Deckschicht sind im Anhang dargestellt. 
Die Deckschicht besteht für alle drei dargestellten Versuche bzw. Scherraten im Wesentlichen 
aus Partikeln in der Größenordnung von einem Mikrometer, wobei die Partikel im Versuch 12 
leicht größer zu sein scheinen, als in den Versuchen 9 und 14. Die im Anhang dargestellten 
REM-Aufnahmen größerer Ausschnitte zeigen, dass die Deckschichten in allen Fällen 
vereinzelt auch deutlich größere Partikel enthalten, jedoch in einer deutlich geringeren Dichte 
als im dosierten Adsorbens. Diese Partikel dürften aus der Suspension über der Deckschicht 
stammen, während die eigentliche Deckschicht wohl aus den in den Bildausschnitten 
dargestellten kleineren Partikeln bestand. Dies bestätigt die oben dargestellten Ergebnisse aus 
den gemessenen Deckschichtmassen. 
Für Versuch 12 ist die Membran vollständig mit Partikeln belegt und man kann von einer 
geschlossenen Deckschicht ausgehen. Die größeren Deckschichtausschnitte im Anhang 
zeigen einige wenige Stellen, an denen die Membran zu erkennen ist, so dass man von einer 
einige Mikrometer starken Deckschicht ausgehen kann. Die aus der Deckschichtmasse 
bestimmte mittlere Deckschichthöhe beträgt 2,74 μm, wovon 0,21 μm auf die in der 
Suspension enthaltene Kohle zurück zu führen sind.  
Bei den beiden Versuchen mit hoher Scherrate (Versuche 9 und 14) ist die Belegung der 
Membran jeweils nicht vollständig, die unbelegte Membranfläche ist in beiden Fällen zu 
erkennen. Die aus der gemessenen Deckschichtmasse für Versuch 14 bestimmte mittlere 
Deckschichthöhe beträgt 2,16 μm, wovon allerdings 0,60 μm auf die bei Versuchsende in der 
Flüssigkeit über der Deckschicht enthaltene Kohle zurückzuführen sind. Für Versuch 9 wurde 
die Deckschichtmasse nicht bestimmt. 
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V 12, 5.748 s-1
1 μm
V 14, 28.942 s-1
1 μm
V 9, 18.099 s-1
1 μm
Abbildung 5-16: REM-Aufnahmen der Deckschicht nach Versuch 12 (γ = 5.748 s-1), Versuch 9 (γ = 18.099 s-1) 
und Versuch 14 (γ = 28.942 s-1), jeweils ca. 0,3 m von der Einströmung entfernt 
5.2.3 Membranparalleler Partikeltransport 
In Abschnitt 3.2 wurde diskutiert, unter welchen Bedingungen damit zu rechnen ist, dass die 
Partikel, die zur Membran transportiert wurden, nicht auf ihr liegen bleiben, sondern parallel 
zu Membran und Cross-flow-Strömung auf ihr verschoben werden. 
Unter Annahme von Roll- und Gleitreibungskoeffizienten von ≤ 1 ergibt die Kräfte- und 
Momentenbilanz, dass selbst die kleinsten Partikel schon ab einer Scherrate von etwa 1000 s-1 
nicht mehr auf der Membran liegen bleiben. Eine Partikelbilanz um ein Flächenelement der 
Membran hat gezeigt, dass der Partikeltransport zur Membran bei gleichzeitigem 
membranparallelen Abtransport zu einer Zunahme der Partikeldichte entlang der Membran 
führen muss. 
 
In Abbildung 5-17 sind die gemessenen flächenspezifischen Deckschichtmasssen in 
Abhängigkeit von der Entfernung zum Strömungseinlass für die Versuche dargestellt, die 
nicht bereits in Abbildung 5-12 dargestellt sind. Auch hier sind die Kohlemassen in der 
Suspension über der Deckschicht über die Kohlekonzentration am Ende des Versuchs 
herausgerechnet worden, d.h. es handelt sich um die reine Deckschichtmasse. Wie bereits zu 
Abbildung 5-12 bemerkt, lässt sich keine Abhängigkeit der Deckschichtmasse vom Ort 
erkennen. 
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Abbildung 5-17: Abhängigkeit der aus der gemessenen Partikelmasse berechneten Deckschichthöhe von der 
Entfernung vom Eingang der Strömung, für niedrige Scherraten (links) und hohe Scherraten (rechts) 
In den Abbildungen 5-18 und 5-19 sind Fotos der Membranen von Versuchen mit Scherraten 
von 18.099 s-1 und 28.943 s-1 dargestellt. Auch hier lässt sich rein visuell keine Abhängigkeit 
der Deckschichtmasse vom Ort feststellen. Einzige Ausnahme ist der Bereich direkt hinter der 
Einströmung, wo andeutungsweise kleine Bereiche mit niedrigerer Partikeldichte zu erkennen 
sind. Hier ist jedoch zu berücksichtigen, dass die PAK die zum Ende des Versuchs in der 
Suspension über der Deckschicht vorliegt, optisch nicht herausgerechnet werden kann. Sie 
trägt mit zur fotografierten Deckschichtmasse bei. Da die Kohlekonzentration am Ende des 
Versuchs aber für alle Versuche annähernd konstant ist, hat die Kohle in der Suspension keine 
Auswirkung auf den Unterschied zwischen den Fotos. 
 
Als Nachtrag zum vorherigen Absatz lässt sich visuell ein Unterschied in der Partikeldichte 
zwischen den Versuchen bei 3 bar/0°, 6 bar/0° und 3 bar/90° erkennen, der durch die 
Deckschichtmassen nicht erkannt werden kann. Die Belegung mit Partikeln scheint für 6 
bar/0° für beide Scherraten am stärksten zu sein und für 3 bar/90° am schwächsten. Wobei die 
Auswirkungen des höheren Permeatflusses etwas höher zu sein scheint, als der der 
Schwerkraft. 
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V13, 18.099 s-1, 6 bar, 0°
V15, 18.099 s-1, 3 bar, 0°
V17, 18.099 s-1, 3 bar, 90°
 
Abbildung 5-18: Fotos der Membranen der Versuche 15, 13 und 17 nach Versuchsende, Strömungsrichtung 
immer von links nach rechts 
Über die Analyse der Deckschichtmassen konnte dieser Zusammenhang nicht entdeckt 
werden. Zum einen wurden für die Versuche mit gedrehtem Modul (90°) keine 
Deckschichtmassen bestimmt und zum anderen beträgt die ermittelte Deckschichtmasse für 
Versuch 15 im Mittel 0,75 g/m2 und liegt damit über der für V13 mit 0,68 g/m2.  
 
Das visuelle Ergebnis deckt sich dabei mit den Erwartungen auf Grund der auf die Partikel 
wirkenden Kräfte. Sowohl die höhere Schleppkraft des Permeats bei 6 bar als auch je nach 
Versuch die Schwerkraft führen zu einem stärkeren Antransport an Partikeln sowie zu einer 
höheren Anpresskraft der Partikel. 
Dass trotzdem keine Ortsabhängigkeit der Partikeldichte zu erkennen ist, deutet daraufhin, 
dass deutlich höhere Reibungskoeffizienten als μ=1 vorliegen und dadurch so viele Partikel 
auf der Membran liegen bleiben, dass die durch die transportierten Partikel verursachte 
Ortsabhängigkeit nicht mehr wahrgenommen wird. 
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V11, 28.943 s-1, 3 bar, 0°
V14, 28.943 s-1, 6 bar, 0°
V16, 28.943 s-1, 3 bar, 90°
 
Abbildung 5-19: Fotos der Membranen der Versuche 11, 14 und 16 nach Versuchsende, Strömungsrichtung 
immer von links nach rechts 
In Abbildung 5-20 sind die Fotos der Membranen mit einer nominellen Scherrate von 
38.466 s-1 dargestellt. Der Unterschied in der Belegung der Membran mit Partikeln scheint 
zwischen den Versuchen mit nicht gedrehtem und gedrehtem Modul klein zu sein. Es wurde 
kein Versuch mit 6 bar Druck durchgeführt. 
Im Gegensatz zu den Versuchen mit 18.099 und 28.943 s-1 scheint hier eine leichte Zunahme 
der Partikeldichte mit der Entfernung vom Einlass vorzuliegen. Dies wird ebenfalls durch die 
REM-Aufnahmen der Membranoberfläche an zwei Stellen mit unterschiedlicher Entfernung 
zum Strömungseinlass deutlich (s. Abbildung 5-21). Die Membran ist in dem Bild mit 30 cm 
Entfernung dichter belegt als in dem mit 13 cm Entfernung.  
Anscheinend führt die höhere Scherrate dazu, dass das Verhältnis von entlang der Membran 
transportierten zu auf der Membran liegenden Partikeln zunimmt. 
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V4, 38.466 s-1, 3 bar, 0°
V10, 38.466 s-1, 3 bar, 0°
V18, 38.466 s-1, 3 bar, 90°
 
Abbildung 5-20: Fotos der Membranen der Versuche 4, 10 und 18 nach Versuchsende, Strömungsrichtung 
immer von links nach rechts 
V18, x=13 cm V18, x=30 cm
 
Abbildung 5-21: REM-Aufnahmen der Membranoberfläche von Versuch 18 an unterschiedlichen Stellen 
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5.2.4 Abrasion 
Bei den Versuchen mit hoher Scherrate (γ ≥ 28.943 s-1) wurde nach Dosierung der Kohle ein 
starker und kontinuierlicher Abfall des Rückhalts und gleichzeitig ein Anstieg des 
Permeatflusses beobachtet (s. Abbildung 5-22, ebenfalls Abbildung 5-10 und Anhang). 
Dieses Verhalten ist nur durch eine abrasive Beschädigung der aktiven Schicht der Membran 
durch die Kohlepartikel plausibel zu erklären. 
Das Absinken bzw. Ansteigen von Rückhalt und Permeatfluss direkt nach der 
Partikeldosierung (s. Abbildung 5-22) deutet daraufhin, dass es sich nicht um eine 
Beschädigung auf Grund von Materialermüdung handelt (elastische oder plastische 
Deformation). Offensichtlich ist die kritische Zahl der Krafteinwirkungen nKr = 1, d.h. als 
Verschleißmechanismus kommen Mikroschneiden oder Kohäsion in Frage. 
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Abbildung 5-22: Zeitliche Entwicklung von Permeatfluss und Rückhalt für Versuch 18 
Rückhalt und Permeatfluss nehmen mit der Zeit degressiv ab bzw. zu, oder anders 
ausgedrückt, sie nehmen mit der Zeit weniger schnell ab bzw. zu.  
 
In Abbildung 5-23 und 5-24 sind REM-Aufnahmen einer Membran, die eine Stunde mit 
deionisiertem Wasser betrieben wurde und der Membran nach Versuch 18 dargestellt. Die 
Membranen wurden jeweils quer zur Strömungsrichtung mit einem Skalpell durchschnitten. 
Obwohl die Qualität des Schnitts für die beiden Membranproben unterschiedlich ist, ist die 
dichte aktive Schicht auf der Oberfläche der Membran im Falle von Versuch 18 nicht mehr zu 
erkennen.  
Bemerkenswert ist, dass die abrasiv beschädigt Membran einen ebenen Horizont hat. Dies 
lässt auf einen Abtrag mit sehr kleinen Spänen schließen. 
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Abbildung 5-23: REM-Aufnahme des Querschnitts einer Membran, die eine Stunde mit deionisiertem Wasser 
betrieben wurde (links) und der Membran nach Versuch 18 (rechts, 38.466 s-1, 3 bar, 90°), Vergrößerung 1.000-
fach 
 
Abbildung 5-24: REM-Aufnahme des Querschnitts einer Membran, die eine Stunde mit deionisiertem Wasser 
betrieben wurde (links) und der Membran nach Versuch 18 (rechts, 38.466 s-1, 3 bar, 90°), Vergrößerung: 10.000-
fach 
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In Abbildung 5-25 sind die relativen Änderungen von Rückhalt und Permeatfluss bis zum 
Ende des Versuchs über der Scherrate für die Segmente 4, 5 und 6 dargestellt. Die vorderen 
Segmente weisen eine ähnliche Abhängigkeit von der Scherrate auf. Allerdings sind die 
Änderungen von Permeatfluss und Rückhalt nicht so ausgeprägt. Auf die Abhängigkeit der 
Änderungen vom Ort wird weiter unten noch detaillierter eingegangen. 
Wie bereits in Abschnitt 5.2.1 festgestellt, sind die Änderungen des Rückhalts immer negativ, 
d.h. der Rückhalt nimmt durch die Dosierung der Kohle immer ab, was aber zumindest 
teilweise auch durch die Erhöhung der Leitfähigkeit über die mit der Kohle eingetragenen 
Ascheoxide verursacht worden sein kann. 
In der Auftragung über der Scherrate ist für alle Segmente ein betragsmäßiges Minimum der 
Rückhaltänderung zwischen 6.000 und 18.000 s-1 zu erkennen. Die betragsmäßig größeren 
Werte links von diesem Maximum sind auf die Bildung einer Partikeldeckschicht 
zurückzuführen, was mit den Ergebnissen aus Abschnitt 3.1.1 übereinstimmt, die eine 
nennenswerte Deckschichtbildung erst für Scherraten unterhalb von 1.500 s-1 belegen. Die 
betragsmäßig größeren Werte rechts von diesem Maximum sind auf Membranabrasion 
zurückzuführen. 
Für die relative Permeatflussänderung gibt es sowohl positive als auch negative Werte. Hier 
scheinen die Messwerte auf einer im niedrigen Scherratenbereich rechtsgekrümmten und im 
hohen Scherratenbereich linksgekrümmten Kurve zu liegen. Die Wendestelle lässt sich nicht 
eindeutig lokalisieren. Wenn man jedoch die gleichen Effekte wie bei der Rückhaltänderung 
zu Grunde legt, dürfte die Wendestelle ebenfalls im Bereich zwischen 6.000 und 18.000 s-1 
liegen. 
Für Scherraten bis 30.000 s-1 scheint die Beschädigung unabhängig vom Permeatfluss und der 
Wirkrichtung der Schwerkraft zu sein. Für den Versuch bei 38.466 s-1 ist jedoch ein deutlicher 
Unterschied zwischen den Versuchen mit der Wirkrichtung der Schwerkraft in Richtung des 
Permeatflusses und dem Versuch mit einem Winkel von 90° zwischen Wirkrichtung der 
Schwerkraft und Permeatfluss zu erkennen. Der Versuch mit 90° folgt dem sich andeutenden 
exponentiellen Verlauf, während der Versuch mit 0° einer degressiven Zunahme der Abrasion 
entspricht. Letzterer wurde zweimal durchgeführt, mit einer insbesondere für den Rückhalt 
guten Reproduzierbarkeit. Die Versuche mit einem Winkel von 90° wurden bei einer um 5°C 
höheren Temperatur durchgeführt als die anderen Versuche, was ebenfalls zu einer stärkeren 
abrasiven Beschädigung beigetragen haben kann. 
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Abbildung 5-25: Abhängigkeit der relativen Änderung von Rückhalt und Permeatfluss von der nominellen 
Scherrate, Werte bei Versuchsende, jeweils für die Segmente 4, 5 und 6 
Da die abrasive Beschädigung der Membran u.U. durch auf der Membran liegende Partikel 
beeinflusst oder verhindert wird, ist es für die Diskussion des Schädigungsmechanismus 
hilfreich, die Schädigung bei unbelegter Membran zu kennen. Darüber kann die 
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Rückhaltänderungsrate zu Beginn der Kohledosierung Aufschluss geben, die in Abbildung 5-
26 dargestellt ist. Sie wurde aus den Rückhaltmessugen kurz vor und wenige Minuten nach 
der Dosierung bestimmt.  
Bei einer Scherrate von 18.099 s-1 ist die Rückhaltänderungsrate für alle Versuche etwa gleich 
niedrig. Aber ausgehend von 18.099 s-1 nimmt die Rückhaltänderungsrate bei um 90° 
gedrehtem Modul und mit 3 bar Differenzdruck am stärksten mit der Scherrate zu. Die 
Zunahme scheint exponentiell zu sein, allerdings ist es im Wesentlichen ein Versuch bei 
38.466 s-1, der die exponentielle Zunahme belegt.  
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Abbildung 5-26: Rückhaltänderungsrate zu Beginn der Partikeldosierung 
Im Gegensatz zur integralen Rückhaltänderung in 1,5 Stunden (gesamte Betriebszeit mit 
HOK) ist die Rückhaltänderungsrate bei 3 bar und gedrehtem Modul aber nicht nur bei 
38.466 s-1 deutlich höher als bei den anderen Versuchen. Hier sind auch schon bei 28.943 s-1 
und teilweise auch bei 18.099 s-1 schon Unterschiede zu erkennen. Dies kann teilweise auf die 
um 5°C höhere Versuchstemperatur bei diesen Versuchen zurückzuführen sein. Es erscheint 
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aber unwahrscheinlich, dass die fehlende Schwerkraft und der niedrigere Permeatfluss 
eigentlich zu einer niedrigeren Abrasion führen und nur auf Grund der höheren Temperatur 
eine stärkere Beschädigung beobachtet wird.  
 
In Abbildung 5-27 ist die relative Änderung des Permeatflusses für die Versuche mit 
deutlicher Abrasion in Abhängigkeit von der Entfernung vom Strömungseinlass dargestellt. 
Für alle Versuche ist eine generelle Zunahme der betragsmäßigen Änderung mit der 
Entfernung vom Einlass zu erkennen. 
Abweichend von diesem generellen Trend liegt für das erste Segment (x = 2,3 cm) die 
Änderung betragsmäßig höher als für das zweite Segment (x = 6,8 cm). Außerdem fällt auf, 
dass die betragsmäßige Änderung für das fünfte Segment (x = 29,6 cm) in drei von sechs 
Versuchen von der ansonsten monotonen Zunahme mit dem Ort abweicht. 
Für die erhöhte Abrasion des ersten Segments kommen durch den Einlass verursachte 
Turbulenzen und Sekundärströmungen als Erklärung in Frage. Für die zu niedrige Abrasion 
des fünften Segments ist die Erklärung schwieriger. Eine Möglichkeit ist, dass die 
Harzstreifen des Permeatspacers dem Druck auf die Membran weniger nachgeben, als der 
Permeatspacer ohne Harz. Dies würde zu einer leichten Erhebung in der Membran führen, die 
den dahinterliegenden Bereich der Membran gegen die Cross-flow-Strömung abschirmt. Das 
fünfte Segment ist kleiner als das dritte und vierte Segment, weshalb der Anteil der 
abgeschirmten Fläche hier größer ist.  
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Abbildung 5-27: Abhängigkeit der Rückhalt- und Permeatflussänderung vom Ort für die Versuche mit 
deutlicher abrasiver Beschädigung 
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Allerdings müsste für das erste, zweite und sechste Element ein ähnlicher Effekt zu 
beobachten sein. Insbesondere das sechste Element liegt aber häufig betragsmäßig höher, als 
sich dies auf Grund der Werte von Segment drei und vier erwarten lässt. 
Es bleibt festzuhalten, dass eine generelle Zunahme der abrasiven Beschädigung mit der 
Entfernung vom Einlass eindeutig zu erkennen ist. Ob die Zunahme linear oder exponentiell 
ist, lässt sich auf Grund der Ergebnisse nicht eindeutig feststellen.  
 
Nun soll überprüft werden, ob der in Abschnitt 3.3 hergeleitete Zusammenhang die 
Beobachtungen erklären kann. Die auf den Modellannahmen basierende Gleichung (3-40) für 
die Verschleißleistung lautet 
 xFv
M
cP nn,P
P
B
Abrieb =′′  (3-40)
Die Summe der Kräfte auf ein entlang der Membran bewegtes Partikel und die 
Geschwindigkeit des Partikels bei Auftreffen auf die Membran vP,n lassen sich nach 
Gleichung (3-26) und (3-27) berechnen. In Gleichung 3-26 muss dabei zur Berechnung der 
Kraft Fn die Geschwindigkeit vP,n gleich 0 gesetzt werden. 
Die Verschleißleistung wurde nun für unterschiedliche Betriebsparameter und für die 
Partikelgrößenverteilung des verwendeten Adsorbens HOK berechnet. Dabei wurde die 
Berechnung jeweils für eine Partikelgrößenfraktion durchgeführt und mit dem Volumenanteil 
der Fraktion multipliziert. Die entsprechenden Werte aller Partikelgrößenfraktionen wurden 
dann zur Verschleißleistung aller Partikel aufsummiert. 
Für jede Partikelgrößenfraktion wurde überprüft, ob ein entsprechendes Partikel die Membran 
erreicht (Gleichung (3-28)) und ob das Partikel auf der Membran in Bewegung bleibt 
(Gleichung (3-30)). Sollte es die Membran nicht erreichen oder nicht in Bewegung bleiben, 
wurde die Verschleißleistung der entsprechenden Fraktion gleich 0 gesetzt. In Abbildung 5-28 
sind Ergebnisse dieser Berechnungen in Abhängigkeit von der Scherrate und für 
unterschiedliche Orte und Reibungskoeffizienten dargestellt.  
Für einen Reibungskoeffizienten von μ=1 nimmt die Verschleißleistung für alle Orte mit der 
Scherrate leicht ab, d.h. die Berechnungen stimmen nicht mit den experimentellen 
Ergebnissen überein. Auf Grund der berücksichtigten Gleichungen ist das Ergebnis aber 
zunächst plausibel, da sowohl vP,n und Fn mit der Scherrate abnehmen, als auch immer 
weniger Partikel die Membran erreichen (s. Abbildung 3-10)). 
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Abbildung 5-28: Verschleißleistung, Annahmen: Kt=1,7, Kn=1, η=0,001 kg/ms, ρ=1000 kg/m3, ρP-
ρ=382 kg/m3, cB=0,5 g/l, ρscheinbar=382 kg/m3 ,v=40 l/m2h 
Für einen Reibungskoeffizienten von μ=1000 kommt dagegen der Effekt hinzu, dass nicht 
alle Partikel, die die Membran erreichen auch in Bewegung bleiben. Mit zunehmender 
Scherrate bleiben aber zunehmend mehr Partikel in Bewegung (s. Abbildung 3-11). Da sich 
das anzahlmäßige Maximum der Partikelgrößenverteilung bei sehr kleinen Durchmessern im 
Bereich 0,1 μm befindet, erhöht sich die Verschleißleistung erheblich, wenn Partikel in 
diesem Größenbereich in Bewegung bleiben. 
Absolut gesehen ist die Verschleißleistung für kleine Reibungskoeffizienten höher, da sich 
der Reibungskoeffizient gleichungsmäßig lediglich darauf auswirkt, ob ein Partikel 
verschoben wird oder nicht. Bei kleinen Reibungskoeffizienten werden mehr Partikel 
verschoben, also ist auch die Verschleißleistung höher. 
Bzgl. des Ortes ist die lineare Abhängigkeit der Verschleißleistung zu erkennen, die auf 
Grund der Gleichung zu erwarten ist und die sich auch mit den experimentellen Ergebnissen 
deckt. 
 
Neben der exponentiellen Zunahme des Verschleißes mit der Scherrate und der linearen 
Zunahme mit dem Ort muss das Modell aber auch erklären, warum sich eine Erhöhung des 
Permeatflusses von 40 auf 60 l/m2h leicht negativ auf den Verschleiß auswirkt. In Abbildung 
5-29 ist die Verschleißleistung in Abhängigkeit von der Scherrate für unterschiedliche 
Permeatflüsse und Reibungskoeffizienten dargestellt.  
Für einen Reibungskoeffizient von μ=1 nimmt die Verschleißleistung mit dem Permeatfluss 
zu. Das ist plausibel, da sowohl vP,n als auch Fn mit dem Permeatfluss zunehmen.  
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Abbildung 5-29: Verschleißleistung, Annahmen: Kt=1,7, Kn=1, η=0,001 kg/ms, ρ=1000 kg/m3, ρP-
ρ=382 kg/m3, cB=0,5 g/l, ρscheinbar=382 kg/m3, x=0,3 m 
Die Anzahl der Partikel, die auf der Membran liegen bleiben, nimmt bei niedrigen 
Reibungskoeffizienten dagegen mit dem Permeatfluss nur wenig zu. Bei einem hohen 
Reibungskoeffizient bleiben dagegen wesentlich mehr Partikel liegen, so dass die 
Verschleißleistung insgesamt kleiner wird und wie oben bereits erläutert mit der Scherrate 
zunimmt.  
Im Detail zeigt sich, dass die Verschleißleistung für die drei Permeatflüsse von 20, 40 und 
60 l/m2h bis zu einer Scherrate von 25.000 s-1 etwa gleich hoch ist. Ab dieser Scherrate nimmt 
die Verschleißleistung für 20 l/m2h weniger stark zu, als für 40 und 60 l/m2h. Dasselbe 
scheint sich bei 45.000 s-1 für 40 im Vergleich zu 60 l/m2h zu wiederholen.  
Bis zu einer gewissen Scherrate scheinen also die für niedrigere Permeatflüsse kleineren 
Werte für vP,n und Fn durch eine größere Zahl an bewegten Partikeln ausgeglichen zu werden. 
 
In Abbildung 5-30 sind die gleichen Berechnungen für Reibungskoeffizienten von μ=750 und 
μ=1250 dargestellt. Für μ=750 ist der gleiche Effekt wie bei μ=1000 zu beobachten, 
allerdings bei niedrigeren Scherraten. Für μ=1250 ist für niedrige Scherraten die 
Verschleißrate für kleinere Permeatflüsse höher als für große, d.h. die Reihenfolge ist 
vertauscht. Die experimentellen Beobachtungen suggerieren also eher einen 
Reibungskoeffizienten größer 1000. 
Als letztes experimentelles Ergebnis muss das Modell erklären, warum bei einem um 90° 
gedrehtem Modul eine höhere Abrasion beobachtet wird. Entsprechende Berechnungen sind 
in Abbildung 5-31 dargestellt.  
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Abbildung 5-30: Verschleißleistung, Annahmen: Kt=1,7, Kn=1, η=0,001 kg/ms, ρ=1000 kg/m3, ρP-
ρ=382 kg/m3, cB=0,5 g/l, ρscheinbar=382 kg/m3, x=0,3 m 
Egal ob mit niedrigen oder mit hohen Reibungskoeffizienten, die Gewichtskraft wirkt sich 
immer leicht verstärkend auf die Verschleißleistung aus. Der Gewichtskraftterm wirkt sich 
offenbar kaum auf die Grenzscherrate für das in Bewegung bleiben von Partikeln aus. Auf vP,n 
und Fn wirkt er sich dagegen immer leicht positiv aus. 
Das Modell kann also die leicht höhere Abrasion für Versuche mit einem um 90° gedrehtem 
Modul nicht erklären. Allerdings dürfte die in diesen Versuchen um 5°C höhere Temperatur 
sich ebenfalls in einem höheren Verschleiß auswirken. Gleichung (3-38) enthält die Brinell-
Härte des weicheren Werkstoffs im Nenner.  
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Abbildung 5-31: Verschleißleistung, Annahmen: Kt=1,7, Kn=1, η=0,001 kg/ms, ρ=1000 kg/m3, ρP-
ρ=382 kg/m3, cB=0,5 g/l, ρscheinbar=382 kg/m3, v=40 l/m2h, x=0,3 m 
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Eine höhere Temperatur bedeutet einen weicheren Werkstoff und damit eine geringere Härte 
und damit einen höheren Verschleiß. Der höhere Verschleiß in den Versuchen mit um 90° 
gedrehtem Modul lässt sich also durch die höhere Temperatur der Versuche erklären. 
 
Zusammenfassend lässt sich sagen, dass das Modell von unter Wirkung einer Normalkraft 
verschobenen Partikeln die experimentellen Beobachtungen erklärt.  
5.2.5 Auswirkung der Deckschicht auf den Stofftransport 
Nach der Diskussion von Deckschichtbildung und Abrasion soll nun auch die Auswirkung der 
Deckschicht auf Permeatfluss und Rückhalt analysiert werden, die in Abschnitt 3.4 mit Hilfe 
des Modells von Hoek theoretisch betrachtet wurde. 
In Abbildung 5-32 sind die relativen Änderungen von Rückhalt und Permeatfluss der 
einzelnen Segmente bei Versuchsende über der gemessenen Deckschichthöhe aufgetragen. Da 
die durch Abrasion verursachten Änderungen das Bild an dieser Stelle verfälschen würden, 
sind die Versuche mit Scherraten größer als 6.000 s-1 fortgelassen worden. Ebenfalls 
weggelassen wurden die Versuche bei 6 bar, weil hier nur ein Versuch eine niedrige Scherrate 
aufweist (Versuch 12). In der Legende sind die in den einzelnen Versuchen gemessenen 
Reinwasserflüsse angegeben, jeweils über alle Segmente gemittelt. 
Die Zunahme der Leitfähigkeit durch die Kohledosierung führt wie bereits erwähnt zu einer 
Abnahme von Rückhalt und Permeatfluss, die unabhängig von der Deckschichtbildung ist. 
Die Messpunkte sind durch diese zusätzliche Änderung sozusagen im Koordinatensystem 
nach unten verschoben.  
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Abbildung 5-32: Relative Änderung von Rückhalt und Permeatfluss für die Versuche 5, 6, 7 und 8, Angabe 
des gemessenen Reinwasserflusses in der Legende, Annahme zur Berechnung der Deckschichthöhe: ε = 0,3 
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Berücksichtigt man dies, dann scheinen die relativen Änderungen von Permeatfluss und 
Rückhalt annähernd linear von der Deckschichthöhe abzuhängen.  
In Abbildung 5-33 sind die Messwerte zusammen mit den sich nach dem Modell von Hoek 
ergebenden relativen Änderungen von Permeatfluss und Rückhalt unter Annahme 
verschiedener Kombinationen der Parameter Porosität ε, Tortuosität τ und Reinwasserfluss 
dargestellt. 
Für polydisperse, nicht-sphärische Haufwerke werden in der Literatur experimentell 
bestimmte Werte für die Porositäten im Bereich ε = 0,3..0,9 und für die Tortuositäten im 
Bereich τ = 2..2,5 angegeben [62], [70]. Für sehr dünne Deckschichten mit dem Grenzfall 
einer einzigen Partikellage auf der Membran ist theoretisch auch eine Tortuosität von τ = 1 
vorstellbar, weshalb der Bereich τ = 1 .. 2,5 betrachtet wurde. 
Der Reinwasserfluss der dargestellten Versuche 5, 6, 7 und 8 variiert zwischen 35 und 
50 l/m2h. Diese Werte wurden auch für die Modellierung gewählt. 
Die Deckschichthöhen der Versuche sind im Prinzip Deckschichtmassen, die mit einer 
Annahme bzgl. der Porosität in Deckschichthöhen umgerechnet wurden. Da es sich um die 
gleiche Deckschicht handelt, muss für Experiment und Modell jeweils die gleiche Porosität 
angenommen werden. Deshalb sind die Messwerte in den drei Diagrammpaaren für ε = 0,3, 
0,6 und 0,9 auch unterschiedlich (Skalierung der x-Achse!). 
Weiterhin wurde im Modell berücksichtigt, dass Permeatfluss und Rückhalt durch die mit der 
Kohledosierung einhergehende Erhöhung der Leitfähigkeit reduziert werden, was sich in einer 
Verschiebung des Nullpunkts um einen bzw. zwei Prozentpunkte nach unten äußert.  
In den drei dargestellten Diagrammpaaren sind für jeweils eine Porosität vier 
Modellrechnungen dargestellt. Die beiden durchgezogenen Kurven basieren auf dem nach 
[62] besten Mittelwert für die Tortuosität von 2,1 und dem maximalen und minimalen 
Reinwasserfluss der Versuche. Die gestrichelten Linien stellen mit einer Kombination aus τ=1 
und v=35 l/m2h (obere Linie) und τ=2,5 und v=50 l/m2h (untere Linie) die Modellgrenzen für 
die jeweilige Porosität dar, also den Bereich, den das Modell unter Berücksichtigung der 
Parametergrenzen maximal bzw. minimal annehmen kann. 
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Abbildung 5-33: Relative Änderung von Rückhalt (linke Spalte) und Permeatfluss (rechte Spalte), gemessen 
bei Versuchsende und berechnet nach Hoek, Annahmen: ε=0,3, 0,6 und 0,9; τ=1, 2,1 und 2,5; 
Reinwasserfluss v00=35 und 50 l/m2h; u=0,97 m/s; H=1 mm; η=0,001 kg/ms; ρ=1000 kg/m3; D=7,13*10-10 
m2/s 
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Es lässt sich feststellen, dass die Rückhaltänderungen zwar alle durch das Modell beschrieben 
werden können, aber nicht durch eine für alle Versuche gleiche Annahme bzgl. Porosität und 
Tortuosität. Für die Versuche mit hohem Reinwasserfluss scheint die Annahme einer hohen 
Porosität günstiger zu sein (0,6 – 0,9), für die Versuche mit niedrigem Reinwasserfluss liefern 
niedrigere Werte bessere Ergebnisse (0,3 – 0,6). 
Modell und Experiment stimmen insofern gut überein, als dass höhere Reinwasserflüsse auch 
mit einer betragsmäßig größeren Rückhaltänderung einhergehen, d.h. die Kurven für hohe 
Reinwasserflüsse liegen unterhalb derer für niedrige.  
Für die Permeatflussänderung suggerieren die Messwerte in Abbildung 5-32 einen flachen 
linearen Verlauf mit einem Nullpunkt bei etwa -5%. Diese flache Steigung lässt sich aber zum 
einen mit keiner Kombination realistischer Parameterwerte erzielen und zum anderen 
suggeriert die Auftragung aller Messwerte, auch der vor Versuchende, einen Nullpunkt eher 
bei 2% (s. Abschnitt 5.2.1).  
Mit einem Nullpunkt bei -2% und einer Porosität von 0,3 oder 0,6 liefert das Modell für die 
Versuche 5,6 und 7 gute Ergebnisse. Versuch 8 lässt sich nur mit einer Annahme von τ=1 
annähernd beschreiben, wobei diese niedrige Tortuosität gerade für den Versuch mit der 
höchsten Deckschicht nicht plausibel ist. 
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6 Versuche zur Adsorption von Fouling 
verursachenden Substanzen 
Eine in den bisher veröffentlichten Untersuchungen nicht berücksichtigte Wirkung von PAK 
ist ihre Wirkung auf die NOM unter dem Aspekt des Membran-Foulings. Die NOM werden 
allgemein als die Hauptverantwortlichen für den Leistungsverlust der Membran durch Fouling 
angesehen. Gleichzeitig sind sie als organische Substanzen gut an PAK adsorbierbar. Es ist 
also vorstellbar, dass die Dosierung von PAK eine Reduzierung des Membran-Foulings zur 
Folge hat. 
In diesem Kapitel soll die adsorptive Entfernung von NOM durch PAK untersucht werden. 
Wichtigstes Analysenwerkzeug ist dabei die LC-OCD-Analyse, die in einem ersten Abschnitt 
vorgestellt wird. Im zweiten Abschnitt werden Versuche beschrieben, mit denen die 
Fraktionen der NOM bestimmt werden, die tatsächlich für das Fouling verantwortlich sind. 
Der letzte Abschnitt stellt den eigentlichen Kern des Kapitels dar. Hier wird untersucht, in 
welchem Maß die einzelnen NOM-Fraktionen mit Hilfe der PAK entfernt werden. 
6.1 LC-OCD-Analyse 
Eine Möglichkeit zur Charakterisierung der organischen Fracht ist die sog. LC-OCD-Analyse 
(Liquid Chromatography – Organic Carbon Detection) [71]. Dabei handelt es sich um eine 
Größenausschlusschromatografie (Size Exclusion - High Pressure Liquid Chromatography, 
SE-HPLC), die die Inhaltsstoffe einer Probe entsprechend ihrer Molekülgröße auftrennt. In 
diesem Fall ist eine kontinuierliche Bestimmung des DOCs (Dissolved Organic Carbon) über 
UV-Oxidation und CO2-Analyse als Detektion nachgeschaltet. Ein entsprechendes 
Analysenergebnis ist beispielhaft in Abbildung 6-1 dargestellt. 
Die in der Abbildung vorgenommene Zuordnung der einzelnen Peaks beruht auf langjähriger 
Erfahrung des DOC-Labors Dr. Huber und dem Engler-Bunte-Institut in Karlsruhe, an dem 
das Analyseverfahren entwickelt wurde.  
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Abbildung 6-1: LC-OCD- Analyse des Ablaufs der Kläranlage Aachen Soers, DOC- und UVA254-Signal 
Je größer die Moleküle sind, desto ungehinderter können sie die Säule passieren und desto 
früher erreichen sie den nachgeschalteten Detektor. Die unter dem mit Polysaccharide 
bezeichneten Peak zusammengefassten Substanzen sind hochmolekular (100.000 bis 
2 Mio. g/mol), hydrophil und werden nur in Abwasser und Oberflächenwasser gefunden. Für 
Membranverfahren sind die Polysaccharide von besonderer Bedeutung, da sie häufig für das 
Membran-Fouling verantwortlich gemacht werden [71], [72]. 
Bei den Huminstoffen (ca. 1000 g/mol) und Building Blocks (ca. 300 bis 500 g/mol) handelt 
es sich um mikrobiologische Stoffwechselprodukte. Bei den niedermolekularen Säuren 
handelt es sich um aliphatische organische Säuren und bei den niedermolekularen 
Neutralstoffen um Alkohole, Ketone, Aldehyde u.ä. mit Molmassen kleiner 350 g/mol. 
Durch eine parallele Bestimmung des TOC (Total Organic Carbon) und des DOC vor dem 
Durchlaufen der Trennsäule ist die Bestimmung weiterer Fraktionen des organischen 
Kohlenstoffs möglich, unabhängig vom DOC-Signal nach der Trennsäule. Dies sind der sog. 
partikuläre TOC (POC), also die Differenz aus TOC und DOC und die sog. hydrophobe 
Fraktion (HOC). Letzteres ist die Differenz aus dem DOC vor dem Durchlaufen der 
Trennsäule und die Summe aller DOC-Fraktionen, die am Ausgang der Trennsäule detektiert 
werden. Der HOC ist also der Teil des DOC, der irreversibel auf der Trennsäule verbleibt. 
Neben dem Signal des DOC-Detektors ist in Abbildung 6-1 auch das gleichzeitig 
aufgenommene und auf die gleiche Gesamtfläche normierte Signal eines UVA254-Detektors 
dargestellt. Das Signal sieht dem des DOC-Detektors sehr ähnlich. Der deutlichste 
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Unterschied betrifft den Polysaccharid-Peak, der für den UVA254-Detektor deutlich kleiner 
ausfällt. Der Grund für diesen Unterschied ist die geringere Absorption von UV-Licht der 
Wellenlänge 254 nm für Polysaccharide.  
Ein der LC-OCD-Analyse ähnliches Verfahren wurde im Laufe des Projekts auch am Institut 
für Verfahrenstechnik etabliert. Allerdings kommt bei diesem Verfahren nur ein UVA254-
Detektor als der Chromatographie nachgeschaltetes Analyseverfahren zum Einsatz. Weiterhin 
können bei diesem Verfahren weder POC noch HOC bestimmt werden. 
Die SE-HPLC-Analysen wurden mit Gelpermeations-Chromatographie (GPC) -Säulen der 
Firma Polymer Standard Service durchgeführt. Als Vorsäule wurde eine Suprema 10 μ, 8 mm 
x 50 mm und als Hauptsäule eine Suprema 10 μ, 8 mm x 300 mm verwendet. Als 
Pufferlösung wurde der Phosphatpuffer nach Sörensen (KH2PO4 + Na2HPO4 – Lsg., pH 6,6) 
mit einem Volumenstrom von 1,0 ml/min eingesetzt. Das Proben-Injektionsvolumen betrug in 
allen Fällen 100 μl.  
Die in diesem und im folgenden Kapitel beschriebenen SE-HPLC-Analysen wurden teils bei 
einem externen Labor nach dem LC-OCD-Verfahren durchgeführt und teils nach der am IVT 
etablierten Methode.  
6.2 Versuche zur Bestimmung der Fouling verursachenden 
Substanzen 
Unter den NOM gelten die Polysaccharide als die wichtigsten Verursacher von Membran-
Fouling [71]. Grund hierfür ist, dass es für Polysaccharide mit einer Molmasse von 100.000 
bis 2.000.000 g/mol und den entsprechenden Größen von 0,05 bis 1 μm praktisch keinen 
Rücktransportmechanismus von der Membran in die Bulkströmung gibt (vgl. Abbildung 3-5 
und auch [39]). Ob diese Behauptung auch für die Nanofiltration von Kläranlagenablauf gilt 
wurde mit den in diesem Abschnitt beschriebenen Versuchen überprüft. 
Die Versuche wurden während der in Kapitel 7 beschriebenen Pilotversuche durchgeführt. 
Dazu wurde die Pilotanlage nach ca. 640 Stunden von kontinuierlichem Betrieb mit 
Kläranlagenablauf auf Kreislaufbetrieb umgestellt, d.h. Permeat und Konzentrat wurden nicht 
mehr länger abgeführt, sondern in den Vorlagebehälter zurückgeführt (s. Abbildung 6-2). Alle 
Betriebsparameter der Pilotanlage wurden nicht verändert und sind genauso wie eine 
detaillierte Beschreibung der Pilotanlage Kapitel 7 zu entnehmen.  
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Abbildung 6-2: Umstellung der Pilotanlage auf Kreislaufbetrieb zur Bestimmung der Fouling 
verursachenden Substanzen 
Einzige Änderung ist die Inbetriebnahme eines Wärmetauschers im Konzentrat der Anlage 
zur Gewährleistung einer trotz der eingetragenen Dissipationsenergie konstanten Temperatur. 
Die Intervalllänge für die Permeatrückspülungen betrug während der Versuchszeit 60 
Minuten. 
In der Anlage permeiert ständig ein Teil des umlaufenden Kläranlagenablaufs mit den 
gelösten NOM durch die Membran. Für den Fall, dass es keinen Rücktransportmechanismus 
in die Bulk-Strömung gibt, wird der von der Membran zurückgehaltene Anteil der NOM auf 
der Membran abgeschieden. In diesem Fall stellt die Membran also eine Senke für die 
entsprechenden Substanzen dar. 
Da davon auszugehen ist, dass sich die Anlage nach 640 Betriebstunden in einem absolut 
stationären Zustand befindet, kann man davon ausgehen, dass die Membran die einzige 
mögliche Senke für die gelösten Substanzen ist. D.h. es ist davon auszugehen, dass alles was 
aus dem in der Anlage befindlichen Flüssigkeitsvolumen verschwindet, auf der Membran 
abgeschieden wurde. 
 
Um zu verfolgen, wie sich die Zusammensetzung der NOM in den entsprechenden Versuchen 
verändert, wurden in bestimmten Zeitabständen Proben aus dem Vorlagebehälter entnommen 
und per SE-HPLC nach dem IVT-Verfahren analysiert. Eine Auswahl der entsprechenden 
UVA254-Singale sind in Abbildung 6-3 dargestellt. 
 
Permeat
KonzentratRohwasser 
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Abbildung 6-3: LC-OCD-Analyse des Vorlageinhalts zu unterschiedlichen Zeiten, links das gesamte UVA254-
Signal, rechts eine Detaildarstellung des Polysaccharid-Peaks. 
Man erkennt, dass das Signal annähernd konstant ist. Die einzige bedeutende relative 
Änderung betrifft den Polysaccharid-Peak, der kontinuierlich kleiner wird. Integriert man die 
Flächen des Polysaccharid-Peaks sowie des übrigen Signals und trägt die Werte normiert auf 
den Wert zu Beginn des Versuchs über der Zeit auf, ergibt sich das in Abbildung 6-4 
dargestellte Diagramm. 
Ebenfalls im Diagramm dargestellt sind die Ergebnisse einer 0-Probe. Dazu wurde 
Kläranlagenablauf in ein Becherglas gefüllt und mit einem Propellerrührer gerührt. Hier 
wurden zu den gleichen Zeitpunkten Proben genommen und nach der gleichen Methode 
analysiert und im Diagramm aufgetragen.  
Weiterhin ist das Ergebnis eines Modells dargestellt. Für den Fall, dass es für eine Substanz 
keinen Rücktransportmechanismus gibt und sie gleichzeitig vollständig zurückgehalten wird 
entwickeln sich die Konzentrationen in Vorlagebehälter und im Konzentrat nach den 
Differentialgleichungen  
 Vorlage
Vorlage
Feed
Konzentrat
Vorlage
KonzentratVorlage c
V
Vc
V
V
dt
dc && −=  (6-1)
 ( )KonzentratFeed
Modul
FeedtKonzentrat cc
V
V
dt
dc −= &  (6-2)
Die Gleichungen basieren auf der Annahme, dass im ganzen Flüssigvolumen, das mit der 
Membran in Kontakt ist, die gleiche Konzentration herrscht. Dies spiegelt die Verhältnisse in 
der Anlage sehr gut wieder, da zur Erzeugung der für das Membranmodul notwendigen 
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Überströmung ein im Vergleich zum Permeat großer Volumenstrom mit einer 
Rezirkulationspumpe umgewälzt wird (s. Kapitel 7). 
Eine diskretisierte Form der Differentialgleichungen ist in Abbildung 6-4 dargestellt. Man 
erkennt, dass für den Versuch die Fläche des Polysaccharid-Peaks und damit die 
Polysaccharid-Konzentration innerhalb von knapp 25 Stunden nahezu vollständig 
verschwindet, während die restliche NOM in guter Nährung konstant bleibt. Die 
Polysaccharide sind also die einzigen Substanzen, die auf der Membran abgelagert werden. In 
der 0-Probe bleiben sowohl Polysaccharide als auch die restliche NOM konstant, was ein 
weiterer Beleg dafür ist, dass die Polysaccharide tatsächlich auf der Membran abgeschieden 
wurden und nicht biologische Abbauprozess o.ä. für ihr Verschwinden verantwortlich sind.  
Die Huminstoffe, die Building-Blocks, die niedermolekularen Säuren und die Neutralstoffe 
lagern sich anscheinend überhaupt nicht auf der Membran ab. Hier gibt es anscheinend einen 
ausreichenden Rücktransportmechanismus. Dabei dürfte es sich bei der Berücksichtigung von 
Abschnitt 3.1 um diffusiven Rücktransport handeln. Aber auch die Permeatrückspülungen 
könnten zum Rücktransport beigetragen haben. 
Das Verschwinden der Polysaccharide ist langsamer als vom Modell prognostiziert, d.h. es 
gibt zwar einen Rücktransportmechanismus, der aber nicht ausreichend ist, um eine 
Ablagerung vollständig zu vermeiden. Als Rücktransportmechanismen kommen Diffusion 
und die Permeatrückspülungen in Frage.  
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Abbildung 6-4: Flächen des Polysaccharid-Peaks und des Huminstoff-Peaks (inkl. Building-Blocks, 
niedermolekularer Säuren und Neutralstoffe) für den Versuch und die 0-Probe sowie das Ergebnisse des Modells 
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6.3 Adsorptive Entfernung von Fouling verursachenden 
Substanzen 
Welche NOM-Fraktionen in welchem Maß von der PAK entfernt werden, wurden in 
entsprechenden Adsorptionsversuchen in Kombination mit der in Abschnitt 6.1 beschriebenen 
LC-OCD-Analyse untersucht.  
Die durchgeführten Versuche wurden nach der gleichen Methodik durchgeführt wie auch die 
Versuche zum Adsorptionsgleichgewicht in Abschnitt 4.4. Unterschiedlichen Mengen der 
Adsorbentien HOK und PAK 1000 K wurden bei Raumtemperatur für 72 h mit geklärtem 
Abwasser in Schüttelkolben in Kontakt gebracht. Danach wurde eine Probe der Suspension 
mit einem 0,45 μm-Filter filtriert und mit dem LC-OCD-Verfahren untersucht. Die 
entsprechenden Detektorsignale sind in Abbildung 6-5 dargestellt. 
Man erkennt eine mit zunehmender Adsorbenskonzentration zunehmende Reduzierung des 
gesamten Detektorsignals. Um die Adsorption der einzelnen Fraktionen quantitativ besser 
bewerten zu können, sind die Gleichgewichtskonzentrationen der einzelnen Fraktionen in 
Abbildung 6-6 über der entsprechenden Adsorbenskonzentration dargestellt. Die Peaks 
wurden dafür nach einem vom DOC-Labor Dr. Huber entwickelten Verfahren in Flächen 
umgerechnet und den entsprechenden Flächen wurde ein entsprechender Anteil am gesamten 
DOC der Probe zugeordnet. Die in Abschnitt 6.1 erläuterte Hydrophobe Fraktion (HOC) ist 
ebenfalls dargestellt, während der POC auf Grund der Filtration zur Abtrennung der PAK 
nicht verfügbar ist.  
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Abbildung 6-5: LC-OCD-Analyse der Adsorptionsversuche mit den Adsorbentien HOK (links) und 
PAK 1000 K (rechts) 
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Abbildung 6-6: Abhängigkeit der Gleichgewichtskonzentration der einzelnen TOC-Fraktionen von der 
Adsorbenskonzentration 
Für die Fraktionen der Huminstoffe, der Building Blocks und der Neutralstoffe weist die 
PAK 1000 K ein deutlich besseres Adsorptionsverhalten auf. Um gleiche Konzentrationen zu 
erzielen ist 5 bis 8-mal soviel HOK nötig wie PAK 1000 K. 
Für die übrigen Fraktionen ist das Adsorptionsverhalten nicht so ausgeprägt unterschiedlich. 
Sowohl für die Polysaccharide als auch für die hydrophobe Fraktion ist nur ungefähr 2-mal 
soviel HOK nötig wie für PAK 1000 K. Auf Grund der relativ flach fallenden Kurve für die 
Polysaccharide kann man davon ausgehen, dass sie generell schlecht adsorbierbar sind. Dies 
deckt sich gut mit der Tatsache, dass Polysaccharide hydrophile Eigenschaften besitzen. 
Die niedermolekularen Säuren weisen schon im Rohwasser eine vergleichsweise niedrige 
Konzentration auf. Da für beide Adsorbentien kein klarer Trend zu erkennen ist, kann man 
nicht eindeutig sagen, ob diese Substanzen überhaupt adsorbierbar sind.  
 
Zusammenfassend bleibt festzuhalten, dass die für das Membranfouling verantwortlich 
gemachten Polysaccharide durch Dosierung von größeren Mengen an PAK entfernt werden 
können und dass HOK für diese Fraktion ein vergleichsweise gutes Adsorptionsverhalten 
aufweist. 
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7 Pilotversuche 
Die Versuche aus Kapitel 5 dienten der grundlegenden Untersuchung der physikalischen 
Phänomene Deckschichtbildung und -auswirkungen, Turbulenzerzeugung und Abrasion, 
sowie der Verifizierung der entsprechenden theoretischen Ansätze. 
Das nun folgende Kapitel zäumt das Thema dieser Arbeit von der empirischen Seite auf. Es 
werden Pilotversuche zur Auswirkung von PAK auf die NF von Kläranlagenablauf 
vorgestellt. 
7.1 Beschreibung der Pilotversuche 
Die Pilotversuche wurden im Rahmen des AiF-Forschungsvorhabens 13882 N 1: 
„Nanofiltration kombiniert mit Adsorption an Pulverkohle (Braunkohlenkoksstaub) zur 
Aufbereitung von Kläranlagen-Ablaufwasser“ im Zeitraum von Februar bis September 2005 
auf der Kläranlage Aachen Soers durchgeführt.  
7.1.1 Pilotanlage, Betriebskonzept und eingesetztes Membranmodul 
Das Fließbild der eingesetzten Pilotanlage ist in Abbildung 7-1 dargestellt. Die PAK wird in 
Form einer konzentrierten Slurry in einem Vorlagebehälter mit dem vorbehandelten Abwasser 
vermischt. Der Füllstand in diesem Vorlagebehälter wird durch zwei Niveauschalter 
gesteuert, die das Volumen zwischen einem maximalen Volumen 660 l und einem minimalen 
Volumen von 500 l halten. Bei den eingestellten Betriebspunkten entspricht dies einer 
mittleren Verweilzeit im Vorlagebehälter von 1,10 bis 1,45 h. 
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Abbildung 7-1: Fließbild der Pilotanlage 
Die entstandene Suspension wird als Feed einem Rezirkulationskreislauf zugeführt, in dem 
eine Inline-Pumpe für die vom Membranmodul benötigte Überströmung sorgt. Der 
Rezirkulationsvolumenstrom ist viel größer als der Permeat- und der Feed-Volumenstrom (ca. 
Faktor 100). Man kann deshalb davon ausgehen, dass sich die Konzentration über der Länge 
des Moduls nicht ändert und dass das ganze Modul bei der Ausbeute ζ betrieben wird, die 
sich aus Feed- und Permeatvolumenstrom ergibt: 
 
Feed
Permeat
V
V
&
&=ζ  (7-1)
Weiterhin sorgt das kleine Volumen des Rezirkulationskreislaufs von ca. 50 l für eine 
niedrige Verweilzeit im Kreislauf von 0,38 bis 0,50 h bezogen auf den 
Konzentratvolumenstrom und 0,13 bis 0,17 h bezogen auf den Permeatvolumenstrom.  
Die Anlage verfügt über eine programmierbare Steuerung, die einen automatisierten 
Dauerbetrieb der Anlage ermöglicht. Die in Abbildung 7-1 dargestellten Messdaten werden 
alle 30 s gespeichert. 
Der Druck im Rezirkulationskreislauf wird durch die Steuerung mit Hilfe eines 
Motorregelventils in der Konzentratleitung so eingestellt, dass ein vorgegebener Permeatfluss 
erzielt wird, d.h. die Anlage ist permeatflussgesteuert. Weiterhin werden Feed- und 
Rezirkulationsvolumenstrom mit Hilfe eines Frequenzumformers geregelt. 
Die Anlage wurde ohne Temperaturregelung betrieben, wodurch sich im Zeitraum Februar bis 
September 2005 Temperaturen zwischen 15 und 30°C in der Rezirkulation der Anlage 
einstellten.  
PAK Slurry 
Konzentrat + 
beladene PAK 
Permeat 
Kläranlagenablauf 
Feed-Pumpe Rezirkulationspumpe 
Slurry-Pumpe 
Membranmodul 
Vorlage-
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P
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Ein wichtiger Bestandteil des Betriebskonzeptes sind die hydraulischen Spülungen, die in 
vorgegebenen Intervallen automatisch durchgeführt wurden. Eine hydraulische Spülung 
besteht aus folgenden Schritten: 
• Drucklose Pause von 5 s 
• Drucklose Membranüberströmung mit 1 m/s für 5 s 
• 2 Permeatrückspülpulse mit 1 bar 
• Drucklose Membranüberströmung mit 1 m/s für 30 s 
 
Auf eine Feed-seitige Luftblasenspülung, wie sie in der Literatur u.a. auch für die direkte NF 
von Kläranlagenablauf beschrieben wird [73], [74] wurde verzichtet. Die dadurch erzeugten 
Scherkräfte wurden bzgl. der abrasiven Membranbeschädigung als zu kritisch eingeschätzt.  
Permeatrückspülungen sind bei der NF wegen der Gefahr einer Ablösung der aktiven Schicht 
der Membran nicht üblich. Da es sich bei der eingesetzten Membran aber nicht um eine 
Kompositmembran handelt und der Membranhersteller die Membran dementsprechend als 
rückspülbar deklariert hat, wurden Permeatrückspülungen eingesetzt. 
Die eingesetzte Membran ist die Kapillar-NF-Membran NF50 M10 der Firma X-Flow, die mit 
einem Sulfatrückhalt von 92-96% als offene NF-Membran einzustufen ist. Zudem kann die 
Membran als Niederdruck-NF-Membran bezeichnet werden, da der maximale Betriebsdruck 
6 bar beträgt. Die charakteristischen Daten der Membran sind in Tabelle 7-1 dargestellt. 
 
Hersteller X-Flow 
Modultyp Kapillarmodul 
Kapillarinnendurchmesser 1,5 mm 
Moduldurchmesser 8“ 
Modullänge 1537 mm 
Membranfläche 20 m2 
Spez. Membranpreis 155 €/m2 * 
Permeabilität 14-18 l/m2hbar 
Na2SO4-Rückhalt 92-96 % 
NaCl-Rückhalt 30-40 % 
Tabelle 7-1: Übersicht über die Daten des eingesetzte NF-Moduls (* = inkl. Druckrohr) 
In Abbildung 7-2 sind Fotos der Pilotanlage in einem Container vor den Sandfilterbecken der 
Kläranlage Aachen Soers dargestellt. 
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Abbildung 7-2: Fotos der Pilotanlage in einem Container vor den Sandfilterbecken der Kläranlage Aachen 
Soers 
7.1.2 Charakterisierung des behandelten Kläranlagenablaufs 
Für den Betrieb der Pilotanlage wurde die Kläranlage (KA) Aachen Soers ausgewählt. Der 
relativ kleine Vorfluter, in den diese Kläranlage einleitet ist der die deutsch-niederländische 
Grenze überschreitende Wurmbach, für den die Gewässergüteklasse II angestrebt wird. 
Hieraus begründen sich sehr strenge Überwachungswerte und entsprechend weitgehende 
Reinigungsmaßnahmen. Neben der üblichen Vorklärung und der biologischen Behandlung 
mit Nachklärung kommt eine Nachnitrifikation mit auf Schaumstoffwürfeln fixierten 
Mikroorganismen zum Einsatz, die die Einhaltung des niedrigen Überwachungswertes für 
NH4-N von 1 mg/l ermöglicht. 
Vor dem Hintergrund der Anwendung des PAK-NF-Prozesses ist der Sandfilter als letzte 
Behandlungsstufe erwähnenswert, der allgemein als notwendige Vorbehandlung für 
Membranfiltration von KA-Ablauf angesehen wird. Es handelt sich bei dem Sandfilter um 
einen Schnellsandfilter, der mit Filtergeschwindigkeiten von 8,1-13,1 m/h betrieben wird.  
Bei sehr niedrigen Abwassertemperaturen (5-10°C) muss zur Einhaltung der Ablaufwerte die 
Schlammbelastung, also das Verhältnis aus täglich zugeführter BSB5-Fracht zur im 
Belebungsbecken vorhandenen Biomasse reduziert werden. Damit ist jedoch häufig eine 
Verschlechterung der Absetzeigenschaften des Belebtschlamms im Absetzbecken verbunden. 
Zur Verbesserung der Absetzeigenschaften wird auf der KA Aachen Soers in solchen Fällen 
HOK zudosiert (ca. 30 g/m3 Abwasser). 
Als Maß zur Bewertung der Neigung eines Wassers Membran-Fouling zu verursachen, wird 
traditionell der sog. Silt Density Index (SDI) oder der Modified Fouling Index (MFI) 
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herangezogen [75]. Sowohl der SDI als auch der MFI wurden für den Ablauf der Kläranlage 
Aachen Soers bestimmt. Die Ergebnisse sind in Tabelle 7-2 dargestellt. 
 
 SDI MFI 
Empfohlener Bereich für NF 0 - 3 0 - 10 
Empfohlener Bereich für RO 0 - 2 0 - 2 
Ablauf Sandfilter, KA Aachen Soers 5,6 86 
Ablauf Nachklärung, KA Aachen Soers 6,7* 146 
Tabelle 7-2: Fouling-Indikatoren für den Ablauf der Kläranlage Aachen Soers (* = Wert nicht sinnvoll 
bestimmbar) 
Man sieht, dass sowohl der SDI als auch der MFI des Kläranlagenablaufs mit 5,6 und 86 
deutlich über dem für die NF empfohlenen Bereichen von 0-3 und 0-10 liegen und somit eine 
direkte Behandlung mit NF oder RO ungünstig ist. Das Rohwasser stellt also durchaus einen 
Gradmesser für die Vorteile der PAK-Dosierung bzgl. Membran-Fouling dar. 
 
Parameter Einheit Grenzwert TrinkWV Mittelwert 
Analysenanzahl 
(ges./ü. NWG/ ü. GW) 
CSB mg/l - 17,3 61/61/k. GW 
UVA254 m-1 - 13,0 59/59/ k. GW 
Färbung (UVA436) m-1 0,5 0,86 62/62/61 
TOC mg/l - 5,0 17/17/ k. GW 
Oxidierbarkeit mg O2/l 5 13,8 2/2/2 
Sulfat mg/l 240 85,9 84/84/0 
Chlorid mg/l 250 169 66/66/8 
Leitfähigkeit μS/cm 2500 985 68/68/0 
pH-Wert - - 7,8 61/61/ k. GW 
Escherichia coli -/100 ml 0 1,0*103 18/18/18 
Coliforme Bakterien -/100 ml 0 8,7*103 18/18/18 
Kolonienzahl, 22°C -/ ml 100 7,2*103 18/18/18 
Kolonienzahl, 37°C -/ ml 20 1,2*103 18/18/18 
Nitrat mg/l 50 32,3 16/16/1 
Ammonium mg/l 0,5 0,033 17/12/0 
Natrium mg/l 200 127,5 17/17/0 
Trübung NTU 1 0,36 14/14/0 
Ca2+ mg/l - 44,6 18/18/ k. GW 
Mg2+ mg/l - 8,8 18/18/ k. GW 
Tabelle 7-3: Chemische und physikalische Parameter des Kläranlagenablaufs der Kläranlage Aachen Soers 
mit Grenzwerten der TrinkWV, Mittelwert aller im Projekt durchgeführten Analysen und Analysenanzahl, 
NWG = Nachweisgrenze, GW = Grenzwert, k. GW = kein Grenzwert vorhanden 
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In Tabelle 7-3 sind für einige chemische und physikalische Parameter des Kläranlagenablaufs 
die Mittelwerte über alle Messwerte des Versuchszeitraums dargestellt. Ebenfalls dargestellt 
sind der Grenzwert der Trinkwasserverordnung (TrinkWV) und die Anzahl der 
durchgeführten Analysen. 
Die Parameter CSB, UVA254, Färbung (UVA436), Chlorid, Sulfat, Leitfähigkeit und pH-Wert 
wurden am Institut für Verfahrenstechnik bestimmt. CSB, Chlorid und Sulfat wurden mit 
Küvettentests der Firma Hach Lang durchgeführt. Die Messbereiche der verwendeten Tests 
waren 5-60 mg/l (CSB), 1-70 mg/l (Chlorid, hier wurde ggfs. eine Verdünnung der Probe 
vorgenommen), 40-150 mg/l (Sulfat, Proben mit Konzentrationen unter 40 g/l wurden mit 
HPLC analysiert). Die UVA254 und Färbung wurden mit einem Photometer der Firma Varian 
vom Typ Cary 1 E gemessen. Alle anderen Parameter wurden durch externe Analysenlabors 
nach den jeweiligen DIN-Verfahren bestimmt. 
Eine Überschreitung der Grenzwerte der TrinkWV liegt vor allem für die biologischen 
Parameter vor. Da bei den organischen Parametern, für die ein Grenzwert definiert ist 
ebenfalls eine Überschreitung vorliegt (Oxidierbarkeit und Färbung) kann man davon 
ausgehen, dass die organische Belastung ebenfalls zu hoch für eine Verwendung als 
Trinkwasser ist.  
 
In Abbildung 7-3 sind die Ergebnisse von acht SE-HPLC-Analysen nach der IVT-Methode 
aus dem Zeitraum August 2004 bis August 2005 dargestellt.  
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Abbildung 7-3: SE-HPLC- Analyse des Ablaufs der Kläranlage Aachen Soers nach der IVT-Methode 
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Die Analysen weisen die gleichen charakteristischen Peaks auf wie die LC-OCD-Analyse. 
Die Größenverteilung der organischen Stoffe im Kläranlagenablauf scheint relativ konstant zu 
sein.  
7.1.3 Versuchsübersicht 
Die Versuche wurden im Zeitraum zwischen Februar und September 2005 durchgeführt. 
Dabei kam ein Membranmodul zum Einsatz, das für Betriebsintervalle von durchschnittlich 
ca. 100 h an unterschiedlichen Betriebspunkten betrieben wurde. 
Da sich aus den verschiedenen Betriebsparametern wie geforderter Permeatfluss, Ausbeute 
oder Überströmungsgeschwindigkeit und der Wahl des Adsorbens einer sehr große Anzahl an 
Kombinationsmöglichkeiten ergibt, wurden einige Parameter im gesamten Betriebszeitraum 
konstant gehalten und andere nur in sehr begrenztem Maß variiert. Alle gefahrenen 
Betriebspunkte ergeben sich aus Kombinationen der in Tabelle 7-4 dargestellten diskreten 
Werte der einzelnen Parameter. 
 
Permeatflux 15 oder 20 l/m2h 
Ausbeute 75 % 
Überströmung 1,25 m/s (Re=1875, γ=6667 s-1) 
Spülungsintervall 15 min, 30 min, 60 min, ∞ 
Adsorbens 
kein Adsorbens, 
0,5 g/l HOK, 
0,2 g/l PAK 1000 K 
Tabelle 7-4: Übersicht über die eingestellten Betriebsparameter 
An dieser Stelle sei bemerkt, dass ein Betriebspunkt abgesehen von Spülung und 
Adsorbensdosierung durch Permeatflux, Ausbeute und Überströmungsgeschwindigkeit 
eindeutig definiert ist. Feed-, Konzentrat- und Permeatvolumenstrom ergeben sich aus diesen 
Größen. Eine Tabelle mit den Parametern aller 45 eingestellten Betriebspunkte ist im Anhang 
dargestellt. 
Während des Betriebs der Anlage wurden insgesamt 16 chemische Reinigungen durchgeführt. 
Dabei wurde nach einem von der Firma Ecolab für diese Anwendung empfohlenen Rezept 
vorgegangen, das einen enzymatischen, einen sauren und einen alkalischen Reinigungsschritt 
umfasst. Das Rezept und die Details aller chemischen Reinigungen sind im Anhang 
dargestellt. 
Die durchgeführten Reinigungen sind für die Membran insbesondere bzgl. des sauren 
Reinigungsschritts als intensiv einzustufen. Im Datenblatt der Membran wird der pH-Bereich 
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für saure Reinigungen mit > 3 angegeben. In Absprache mit dem Membranhersteller wurden 
in den Reinigungen pH-Werte bis 2,1 eingestellt. Eine Beschädigung der Membran durch 
diese sauren Reinigungen kann deshalb nicht ausgeschlossen werden. 
Der Druck für die Permeatrückspülungen von 1 bar erzeugte einen Rückfluss von etwa 
400 l/h, was einer Permeabilität von 20 l/m2hbar entspricht. Im Normalbetrieb betrug die 
Permeabilität 5-8 l/m2hbar. Wenn man davon ausgeht, dass die Membran in beide Richtungen 
gleich permeabel ist, dann deutet dieser Unterschied auf eine osmotische Druckdifferenz oder 
bzw. und die Ablösung einer eventuell vorhandenen Deckschicht bzw. 
Konzentrationsgrenzschicht. 
In Abbildung 7-4 sind nun für den gesamten Betriebszeitraum die für die Charakterisierung 
der Vorgänge an der Membranoberfläche aussagekräftigen Größen Permeatflux v, 
Membranwiderstand Wgesamt mit 
 
v
pWgesamt η
Δ=  (7-2)
und Membranrückhalt R für Sulfat mit 
 
Feed
Permeat
Membran c
c1R −=  (7-3)
für über der Betriebszeit dargestellt.  
 
Wgesamt enthält in diesem Fall auch den zusätzlichen Widerstand, der durch die osmotische 
Druckdifferenz Δπ verursacht wird. Außerdem dargestellt sind die durchgeführten 
chemischen Reinigungen und die Zeiträume der Dosierung der beiden Adsorbentien. 
In den ersten 667 Betriebsstunden im Betrieb ohne Kohledosierung wurde der geforderte 
Permeatflux, also die Permeatflussdichte in l/m2h, so lange schrittweise gesteigert, bis ein 
Anstieg des Membranwiderstands W beobachtet wurde. Ein nennenswerter Anstieg des 
Widerstands wurde erst bei einem Permeatflux von 25 l/m2h beobachtet. Der kritische Flux, 
also der Permeatflux ab dem eine Deckschichtbildung einsetzt, scheint also zwischen 20 und 
25 l/m2h zu liegen. Die Überströmungsgeschwindigkeit lag in diesem Zeitraum bei 1,25 m/s 
und die Permeatausbeute bei 75%.  
Danach wurden Betriebszustände mit niedrigeren Überströmungsgeschwindigkeiten bzw. 
höheren Permeatausbeuten eingestellt, die offenbar zu einer Veränderung der 
Membraneigenschaften bzgl. Membran-Fouling führten (Betriebsstunden 667 – 884).  
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Abbildung 7-4: Entwicklung von Membranwiderstand W (schwarze Datenpunkte, linke y-Achse) und Sulfat-
Rückhalt (offene Quadrate, linke y-Achse), eingestellter Permeatfluss (graue Datenpunkte, rechte y-Achse), 
durchgeführte chemische Reinigungen (CR1-16), Zeiträume mit HOK-Dosierung: dunkelgrau unterlegt, 
Zeiträume mit PAK 1000 K – Dosierung: hellgrau unterlegt 
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Eine Wiederholung des Betriebszustands mit 20 l/m2h, 1,25 m/s und 75% vom Anfang des 
Betriebs führte nun zu einem starken Anstieg des Membranwiderstands (Betriebsstunden 
1105 - 1163). 
Daraufhin wurde eine erste chemische Reinigung durchgeführt und erneut der kritische Flux 
bestimmt. Bei 15 l/m2h blieb der Membranwiderstand konstant, während er bei 20 l/m2h stark 
anstieg (bei 1,25 m/s und 75%), d.h. der kritische Flux lag zwischen 15 und 20 l/m2h 
(Betriebsstunden 1163-1349). Eine erneute chemische Reinigung und Bestimmung des 
kritischen Flux führte zum gleichen Ergebnis (Betriebsstunden 1349 - 1515).  
Als Gründe für diese offensichtlich irreversible Veränderung des Membranzustands kommen 
die Verblockung von Membranporen, eine irreversible Membrankompaktierung durch erhöhte 
Betriebsdrücke und die irreversiblen Bildung einer Deckschicht in Frage. 
Ab der Betriebsstunde 1515 wurde zum ersten Mal Adsorbens dosiert. Die Strategie für den 
restlichen Betriebszeitraum war nun nicht mehr die iterative und zeitaufwendige Bestimmung 
des kritischen Flux, also die Bestimmung der Betriebsparameter mit dW/dt = 0, sondern die 
Bestimmung des Wertes dW/dt für einen bestimmten Betriebspunkt.  
Dabei wurde ein Ansteigen des Membranwiderstands in Kauf genommen. Beim Erreichen 
eines zu hohen Widerstandes wurde jeweils eine chemische Reinigung zur Entfernung der 
Deckschicht durchgeführt. Darauf wird im nächsten Abschnitt detailliert eingegangen. 
Etwa ab der Betriebsstunde 4700 wurde ein starkes Absinken des Membranwiderstands 
verbunden mit einem Rückgang des Membranwiderstands beobachtet, sowie im weiteren 
Verlauf PAK-Partikel im Permeat. Die Membran war offensichtlich beschädigt und der 
Versuch wurde beendet. Die Beschreibung der Autopsie des Moduls und die Diskussion der 
möglichen Gründe für das Membranversagen werden im nächsten Abschnitt diskutiert. 
7.2 Auswertung bzgl. Membran-Fouling und Abrasion 
Vor dem Hintergrund der Aufgabenstellung dieser Arbeit sind in erster Linie die 
Auswirkungen der PAK auf das Membran-Fouling sowie das mögliche Auftreten von 
Membranabrasion interessant. Die gewonnenen Daten sollen nun diesbezüglich ausgewertet 
werden. 
7.2.1 Entwicklung von Membranwiderstand und Sulfatrückhalt 
Die Frage, ob und wenn ja in welchem Maß bei einem Membranverfahren Fouling auftritt, 
hängt von zahlreichen Parametern ab. Neben den Eigenschaften des Feeds wie z.B. die Art 
und die Konzentration der gelösten Stoffe und den geometrischen Eigenschaften des 
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Membranmoduls sind vor allem die Betriebsparameter von Bedeutung. Hier sind in erster 
Linie die Überströmungsgeschwindigkeit, die Permeatflussdichte (oder Permeatflux), die 
Temperatur und die Permeatausbeute zu nennen. 
Das Fouling kann quantitativ über den Widerstand W erfasst werden, der sich aus der Summe 
des Strömungswiderstands der ungefoulten, sauberen Membran, des durch die osmotische 
Druckdifferenz Δπ verursachten osmotischen Widerstands und eines durch Membran-Fouling 
verursachten Widerstands zusammensetzt.  
 
v
pWWWW FoulingosmotischMembrangesamt η
Δ=++=  (7-4)
Der durch Membran-Fouling verursachte Widerstand WFouling soll dabei auch den Teil des 
osmotischen Widerstands enthalten, der durch eine Deckschicht auf der Membran zusätzlich 
verursacht wird. Durch Differenzieren nach der Zeit und unter der Annahme eines konstanten 
Betriebspunkts (d.h. die Stofftransportverhältnisse über der Membran und damit Wosmotisch 
sind konstant) und eines konstanten Membranwiderstands WMembran ergibt sich 
 
dt
dW
dt
dW Foulinggesamt =  (7-5)
d.h. der aus den Betriebsparametern berechenbare Gradient des Gesamtwiderstands ist ein 
Maß dafür, wie sich bestimmte Betriebsparameter auf das Membran-Fouling auswirken. 
In Abbildung 7-5 ist die Entwicklung des Membranwiderstands W für den Zeitraum um den 
Beginn der HOK-Dosierung dargestellt.  
Man sieht, dass sich der Gradient, also die Steigung des Membranwiderstands durch die 
HOK-Dosierung nicht merklich ändert. Für die weiteren eingestellten Betriebspunkte wurde 
jeweils der Gradient des Gesamtwiderstands als Maß für das Membran-Fouling bestimmt. In 
Abbildung 7-6 ist beispielhaft dargestellt, wie die Gradienten des Membranwiderstands 
grafisch aus den Anlagendaten ermittelt wurden. 
Die bestimmten dW/dt - Werte mit dem jeweiligen Betriebspunkte sind in Tabelle 7-5 
dargestellt.  
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Abbildung 7-5: Detaildarstellung des Membranwiderstands zum Zeitpunkts der ersten Kohledosierung 
In den Fällen einer mehrfachen Einstellung des Betriebspunktes sind die Werte explizit und in 
chronologischer Reihenfolge dargestellt. Die Überströmungsgeschwindigkeit betrug in allen 
Fällen 1,25 m/s (Reynoldszahl Re = 18, Scherrate γ = 6667 s-1) und die Permeatausbeute 75%. 
Es sind nur Betriebspunkte ohne starke Schwankungen der Leitfähigkeit des 
Kläranlagenablaufs dargestellt. Die Betriebspunkte waren mindestens für 25 h und 
durchschnittlich für 147 h eingestellt. 
 
 
Abbildung 7-6: Bestimmung der Gradienten des Membranwiderstands für einzelne Betriebspunkte 
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Nr. Adsorbens 
Dosierung, 
g/l 
Flux,  
l/m2h 
Spülintervall, 
min 
dW/dt,  
1010 m-1 h-1 
1 - - 15 15 3; 6 
2 - - 15 60 0; 1,5; 3,5; 7; 11 
3 HOK 0,5 15 60 2; 0 
4 PAK 1000 K 0,2 15 60 0 
5 - - 15 Ohne Spülung 18 
6 - - 20 15 6; 11; 12 
7 HOK 0,5 20 15 15,5 
8 HOK 0,2 20 15 12 
9 PAK 1000 K 0,2 20 15 0; 7; 27 
10 - - 20 30 15 
11 PAK 1000 K 0,2 20 30 11 
12 - - 20 60 0; 12 
13 HOK 0,5 20 60 16 
14 PAK 1000 K 0,2 20 60 22 
Tabelle 7-5: Übersicht über die festgestellten Gradienten dW/dt mit den jeweiligen Betriebsparametern, bei 
Wiederholungen der Versuche sind die Ergebnisse jeweils in chronologischer Reihenfolge dargestellt 
Die Wiederholungen der gleichen Betriebspunkte weisen bis auf eine Ausnahme einen 
höheren dW/dt-Wert und damit ein stärkeres Fouling auf, als die vorangegangenen. Das 
könnte auf ein zunehmendes irreversibles Fouling oder eine Membrankompaktierung 
zurückzuführen sein. Um die Werte trotzdem miteinander vergleichen zu können müssen sie 
über der Betriebszeit dargestellt werden. 
In Abbildung 7-7 sind in vier Diagrammen jeweils diejenigen dW/dt-Werte über der 
Betriebszeit dargestellt, die sich im Betriebspunkt nur durch das dosierte Adsorbens 
unterscheiden. Damit kann die Wirkung der Absorbentien untersucht werden. 
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Abbildung 7-7: Chronologische Anordnung der Gradienten dW/dt mit Betriebspunkten, die sich nur durch 
die Adsorbensdosierung unterscheiden, die Nummer des jeweiligen Betriebspunkts in Tabelle 7-5 ist in 
Klammern angegeben 
Für einen Permeatflux von 15 l/m2h und ein Spülungsintervall von 60 Minuten hat die 
Dosierung von beiden Adsorbentien offenbar ein niedrigeres Fouling zur Folge. Die dW/dt-
Werte mit Adsorbens liegen niedriger als die entsprechenden Werte ohne Dosierung, die 
vorher und nachher gemessen wurden.  
Für einen Permeatflux von 20 l/m2h scheint HOK einen leicht negativen Einfluss auf das 
Fouling zu haben, da die Werte für 15 und 60 Minuten Spülintervall leicht höher sind, als die 
zeitlich nahe liegenden Werte ohne Adsorbensdosierung.  
Für 20 l/m2h und PAK 1000 K ist es schwierig, eine klare Tendenz zu erkennen. Für ein 
Intervall von 15 Minuten scheint die Dosierung zunächst vorteilhaft zu sein, steigt dann aber 
schließlich auf einen sehr hohen Wert an. Für die anderen Intervalle lässt sich auf Grund der 
wenigen Messwerte keine Aussagen treffen. 
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In Abbildung 7-8 sind in vier Diagrammen jeweils diejenigen dW/dt-Werte über der 
Betriebszeit dargestellt, die sich im Betriebspunkt nur durch das Intervall der hydraulischen 
Spülungen unterscheiden. Damit kann die Wirkung der Absorbentien untersucht werden. 
In allen Diagrammen ist der Trend eindeutig. Berücksichtigt man die zeitliche Änderung 
verursacht durch irreversibles Fouling, Porenverblockung und Membrankompaktierung, dann 
liegen die dW/dt-Werte immer niedriger, je kleiner das Intervall zwischen zwei Spülungen ist. 
Dies trifft sowohl auf den Betrieb ohne Adsorbens als auch auf den Betrieb mit den beiden 
Adsorbentien zu.  
Vergleicht man in den beiden Diagrammen ohne Adsorbensdosierung die Kurven für die 
Intervalle von 15 und 60 Minuten stellt man fest, dass die Auswirkung der Spülung offenbar 
bei hohem Permeatfluss ausgeprägter ist. Je höher der Permeatfluss ist, desto mehr Partikel 
und gelöste Substanzen werden zur Membran transportiert und desto sinnvoller sind auch 
kürzere Intervalle für die hydraulischen Spülungen.  
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Abbildung 7-8: Chronologische Anordnung der Gradienten dW/dt mit Betriebspunkten, die sich nur durch 
das Intervall der hydraulischen Spülungen unterscheiden, die Nummer des jeweiligen Betriebspunkts in 
Tabelle 7-5 ist in Klammern angegeben 
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In Abbildung 7-9 ist zu letzt der Einfluss des dritten variierten Parameters dargestellt. In den 
vier Diagrammen sind jeweils die dW/dt-Werte für die Betriebspunkte dargestellt, die sich nur 
durch den eingestellten Permeatflux unterscheiden. 
Auch hier ist der Trend eindeutig, je höher der eingestellte Permeatflux ist, desto höher ist das 
durch den Gradienten des Membranwiderstands erfasste Membran-Fouling.  
Der Unterschied zwischen 15 und 20 l/m2h ist dabei ausgeprägter wenn Adsorbens dosiert 
wird. Bei einem Spülintervall von 60 Minuten beträgt die Differenz von zwei nah bei einander 
liegenden Betriebspunkten mit 15 und 20 l/m2h ohne Adsorbens etwa 10, bei Dosierung von 
0,5 g/l etwa 15 und bei 0,2 g/l PAK 1000 K etwa 20 * 1010 m-1h-1.  
Dies deckt sich mit weiter oben dargestellten Ergebnissen, nach denen sich die Dosierung von 
Adsorbens bei 15 l/m2h im Vergleich mit dem Betrieb ohne Adsorbens positiv auswirkt und 
bei 20 l/m2h negativ.  
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Abbildung 7-9: Chronologische Anordnung der Gradienten dW/dt mit Betriebspunkten, die sich nur durch 
den eingestellten Permeatflux unterscheiden, die Nummer des jeweiligen Betriebspunkts in Tabelle 7-5 ist in 
Klammern angegeben 
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Zusammenfassend lässt sich sagen, dass sich die Dosierung von Adsorbentien nur bei 
niedrigem Permeatflux (< 20 l/m2h) positiv auf das Membran-Fouling auswirkt. Als 
Mechanismus für diese Verbesserung kommt hauptsächlich die adsorptive Entfernung von 
Fouling verursachenden Substanzen in Frage. Bei höherem Permeatflux (≥ 20 l/m2h) ist die 
Dosierung von Adsorbentien als leicht negativ bis neutral zu bewerten. Verantwortlich für die 
Umkehr des Effekts ist der verstärkte zusätzliche Transport von Partikeln zur Membran, dem 
nur teilweise durch verstärkte hydraulische Membranspülungen entgegengewirkt werden 
kann. 
7.2.2 SE-HPLC - Analysen 
Die SE-HPLC-Analyse eignet sich zum einen zur Beurteilung der Membranintegrität und zum 
anderen zur Beurteilung der Wirkung der PAK auf die organische Fracht. 
In Abbildung 7-10 sind SE-HPLC-Analysen jeweils für Permeat und Konzentrat zu Beginn 
(nach 640 Betriebsstunden) und gegen Ende (nach 4105 Betriebsstunden) der Pilotversuche 
dargestellt. Beide Zeitpunkte liegen in Phasen ohne PAK-Dosierung. Da die Konzentrate 
unterschiedlich hohe Organikkonzentrationen aufweisen ist zur besseren Vergleichbarkeit im 
rechten Teil der Abbildung der aus Konzentrat- und Permeatsignal errechnete Rückhalt 
dargestellt. Zur besseren Einordnung der einzelnen Peaks ist im rechten Teil ein typisches 
Rohwassersignal dargestellt. 
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Abbildung 7-10: SE-HPLC-Analyse von Konzentrat und Permeat nach 640 und 4105 Betriebsstunden (links) 
und daraus errechneter Rückhalt und typisches Rohwassersignal (rechts) 
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Der Vergleich der beiden Rückhaltkurven zeigt, dass der Rückhalt für die Building Blocks 
und die Huminstoffe sowie für die niedermolekularen Neutralstoffe im Laufe des Betriebs 
abgenommen hat.  
Eine Ausnahme stellen lediglich die niedermolekularen Säuren dar, für die der Rückhalt 
zugenommen hat. Für die Polysaccharide ist der Rückhalt unverändert bei 100%. 
Solange die Substanzen nicht auf Grund ihrer Molekülgröße vollständig von der Membran 
zurückgehalten werden (Größenausschlussprinzip) kommen hier für die Abnahme des 
Rückhalts von neutralen Substanzen zwei Erklärungen in Frage; eine erhöhte 
Konzentrationspolarisation und eine Beschädigung der Membran z.B. durch Abrasion. 
Dass sich der Bereich mit Rückhalten kleiner 100% im Laufe des Betriebs zu größeren 
Molekülen erweitert hat deutet eher auf eine Beschädigung der Membran hin. Da aber die 
eingesetzte Membran mit einem nominellen Sulfatrückhalt von ca. 94% als eine eher offene 
NF-Membran bezeichnet werden kann, ist es durchaus vorstellbar, dass selbst für die relativ 
großen Huminstoffe (ca. 1000 g/mol) noch eine verstärkte Konzentrationspolarisation für die 
Abnahme des Rückhalts verantwortlich ist.  
Für eine Beschädigung der Membran kommt sowohl die abrasive Wirkung der 
Adsorbenspartikel in Frage als auch eine Beeinträchtigung der Membran durch die relativ 
intensiven chemischen Reinigungen. 
 
Die SE-HPLC-Analyse kann auch dazu herangezogen werden, die Wirkung der Adsorbentien 
auf die organische Fracht in den relevanten Stoffströmen der Anlage zu untersuchen. In 
Rohwasser, Feed (Ablauf des Vorlagebehälters), Konzentrat und Permeat sind jeweils 
unterschiedliche Konzentrationsniveaus zu erwarten.  
SE-HPLC-Analysen dieser Stoffströme für den Anlagenbetrieb ohne Adsorbens und mit 
0,2 g/l PAK 1000 K sind in Abbildung 7-11 dargestellt. In Abbildung 7-12 ist der Peak der 
für das Membranfouling relevanten Polysaccharide in einer Vergrößerung dargestellt.  
Bei der eingestellten Ausbeute von 75% und einem Membranrückhalt von 100% wäre im 
Konzentrat eine im Vergleich zum Rohwasser viermal höhere Konzentration zu erwarten. 
Eine entsprechende Aufkonzentrierung wird im Fall ohne Adsorbensdosierung für die 
Polysaccharide erreicht. Für die kleineren Substanzen ist die Aufkonzentrierung auf Grund 
des nicht vollständigen Rückhalts niedriger. 
Im Fall mit Adsorbensdosierung ist im Konzentrat nur für die Huminstoffe eine leicht höhere 
Konzentration als im Rohwasser festzustellen. Für die Polysaccharide und besonders für die 
niedermolekularen Substanzen ist die Konzentration sogar niedriger als im Rohwasser. 
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Abbildung 7-11: SE-HPLC-Analyse von Rohwasser, Feed, Konzentrat und Permeat ohne (links) und mit 
Adsorbensdosierung (rechts) 
Die Membran kommt bei Adsorbensdosierung also mit einem organisch deutlich niedriger 
belasteten Rohwasser in Kontakt als ohne Adsorbensdosierung. 
Die niedrigere organische Belastung kann nach den Ergebnissen des vorangegangen 
Abschnitts aber nur bei niedrigen Permeatflüssen in ein niedrigeres Membran-Fouling 
umgesetzt werden. Bei höheren Permeatflüssen wird der Effekt anscheinend durch eine 
stärker ausgeprägte Partikeldeckschicht aufgehoben.  
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Abbildung 7-12: SE-HPLC-Analyse von Rohwasser, Feed, Konzentrat und Permeat ohne (links) und mit 
Adsorbensdosierung (rechts), Vergrößerung des Polysaccharid-Peaks 
Kapitel 7 - Pilotversuche 
 
129 
7.2.3 Membran-Autopsie 
Etwa ab der Betriebsstunde 4700 wurde ein starkes Absinken des Membranwiderstands 
verbunden mit einem Rückgang des Membranwiderstands beobachtet, sowie im weiteren 
Verlauf PAK-Partikel im Permeat. Die Membran war offensichtlich beschädigt und der 
Versuch wurde nach 4822 Betriebsstunden beendet. Die Membran wurde chemisch gereinigt 
und luftdicht verpackt an den Hersteller zurückgesandt. 
Dort wurde das Modul erneut chemisch gereinigt und einem Dichtigkeitstest unterzogen, bei 
dem die Feed-Seite mit Wasser gefüllt wurde und die Permeatseite mit 0,5 bar Druckluft 
beaufschlagt wurde. Dieser Test war negativ, d.h. Feed-seitig wurden keine Luftblasen 
beobachtet und eine Membranbeschädigung konnte damit nicht nachgewiesen werden.  
Als nächstes wurde durch eine Zerstörung des Druckrohrs die Permeatseite freigelegt. Hier 
wurden Adsorbenspartikel gefunden, was erneut ein eindeutiger Beleg für eine Beschädigung 
der Membran ist. Allerdings konnte bei über 2000 eingeharzten Kapillaren nicht festgestellt 
werden, welche Kapillaren beschädigt waren. 
Auf Grund der Ergebnisse des Dichtigkeitstests kann man davon ausgehen, dass eine oder 
mehrere Kapillaren einen mehr oder weniger langen Längsriss aufwiesen, der bei Anlegen 
eines permeatseitigen Drucks zusammengedrückt wird. 
Basierend auf diesen Ergebnissen kann eine abrasive Beschädigung der Membran nicht 
ausgeschlossen werden. Dafür spricht, dass das Modul beim Auftreten der Beschädigung mit 
PAK 1000 K betrieben wurde. 
Allerdings würde sich ein Riss auf Grund einer Überschreitung der maximalen tangentialen 
Schubspannung ähnlich auswirken. Das Modul befand sich zwar zu jeder Zeit innerhalb des 
vom Membranhersteller empfohlenen Betriebsbereichs von Δp < 7 bar und ϑ < 40 °C aber 
eine Materialveränderung auf Grund der intensiven chemischen Reinigungen ist nicht 
auszuschließen. 
7.2.4 REM-Aufnahmen der Membran 
Durch die Zerstörung des Druckrohrs war auch die Entnahme von Kapillaren möglich. Auf 
der dem Feed zugewandten Innenseite der Kapillare wurde ein schwarzer Belag festgestellt, 
der durch Berührung leicht zu entfernen war. Bei dem Belag handelte es sich offensichtlich 
um Adsorbensablagerungen, die selbst durch eine zweimalige chemische Reinigung nicht 
entfernt werden konnte.  
Vom Querschnitt einer Faser wurden REM-Aufnahmen angefertigt, die in Abbildung 7-13 
dargestellt sind.  
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Abbildung 7-13: REM-Aufnahmen der gebrauchten Membran 
Zunächst ist festzustellen, dass die Membran augenscheinlich keinerlei Abrasionsspuren 
aufweist. Weiterhin ist die Membran mit einer 30 – 50 μm starken Deckschicht aus 
Adsorbenspartikeln in der Größe von 0,5 bis 3 μm belegt.  
Da die zwei chemischen Reinigungen vor der Öffnung des Moduls diese Deckschicht nicht 
entfernen konnten ist davon auszugehen, dass die Oberfläche der Membran permanent mit 
einer solchen Schicht belegt war. Diese als Schutzschicht wirkende Deckschicht und die 
augenscheinlich vollkommen unbeschädigte Membran machen eine abrasive Beschädigung 
der Membran sehr unwahrscheinlich. 
7.2.5 Anpassung der Modelle zur Bildung und Auswirkung der Deckschicht 
In Abbildung 7-14 sind analog zu Abschnitt 3.1 die diskutierten Modelle zur 
Deckschichtbildung auf die Gegebenheiten der Pilotversuche angepasst. Für den schraffierten 
Bereich in den beiden Diagrammen für 15 und 20 l/m2h gibt es keinen 
Rücktransportmechanismus für die Partikel.  
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Abbildung 7-14: Grenzpartikeldurchmesser für Diffusion, scherungsinduzierte Diffusion und den Pinch-
Effekt nach Abschnitt 3.1, Annahmen: v=15 l/m2h (links) und v=20 l/m2h (rechts), φB=0,0007 (entspricht 0,5 
g/l Pulverkohle), φmax=0,6 (gute Nährung für monodisperse steife Kugeln und L=1,5 m 
Bei der in den Versuchen eingestellten Scherrate von 6667 s-1 lagern sich nach den 
Diagrammen Partikel kleiner etwa 0,4 μm an der Membran ab. Partikel zwischen 0,4 und 
etwa 3 μm liegen in der Nähe der Membranoberfläche in erhöhter Konzentration vor, bleiben 
aber zumindest nach den Modellen fluidisiert, weil sie durch scherungsinduzierte Diffusion in 
die Bulkströmung zurücktransportiert werden. Diese Partikel müssten also durch eine 
einfache Klarwasserspülung wie sie mehrfach während einer chemischen Reinigung 
durchgeführt wird entfernt werden. Partikel mit Durchmessern größer als 3 μm kommen gar 
nicht erst in die Nähe der Membran, weil sie durch den Pinch-Effekt von der Membran 
Richtung Bulk-Strömung transportiert werden. 
Die REM-Aufnahmen der Deckschicht zeigen keine Partikel größer als 3 μm und bestätigen 
damit das Modell auf Basis des Pinch-Effekts.  
Partikel im Bereich 0,4 bis 3 μm finden sich jedoch in der Deckschicht, d.h. das Modell der 
scherungsinduzierten Diffusion, nach dem diese Partikel fluidisiert bleiben müssten wird nicht 
bestätigt. Gründe hierfür können Wechselwirkungen zwischen den einzelnen 
Partikelgrößenfraktionen sein, die in dem monodispersen Modell nicht berücksichtigt sind. 
Weiterhin kann es sein, dass die Organikmoleküle des Abwassers zu einem „Verkleben“ der 
Partikel führen, d.h. es kommt nicht mehr den zu elastischen Stößen zwischen den Partikeln, 
die die Grundlage für den Rücktransport in die Bulkströmung sind.  
 
In Abbildung 7-15 sind die Auswirkungen einer Deckschicht nach dem Modell von Hoek auf 
den Rückhalt ein- und zweiwertiger Ionen dargestellt.  
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Abbildung 7-15: Abschätzung des beobachteten Rückhalts nach dem Modell von Hoek, Annahmen: 
Vernachlässigung der Membrankrümmung, ε=0,4; τ=2,1; u=1,25 m/s; d=1,5 mm; L=1,5 m 
Danach sind für die durch die REM-Aufnahmen gefundenen Deckschichthöhen von 30 – 
50 μm Abnahmen des beobachteten Sulfat-Rückhalts auf 76 bis 92% zu erwarten. Die in den 
Pilotversuchen beobachteten Abnahmen des Rückhalts auf 87% können also alleine durch die 
Bildung einer Partikeldeckschicht erklärt werden.  
Da von einer permanenten Partikeldeckschicht auf der Membran ausgegangen werden kann 
ist davon auszugehen, dass die Membran nicht durch Abrasion beschädigt wurde.  
In Abbildung 7-16 sind der Verlauf des Sulfat- und des Chloridrückhalts über der Betriebszeit 
dargestellt.  
 
Abbildung 7-16: Entwicklung von Sulfatrückhalt (offene Quadrate, linke y-Achse) und Chloridrückhalt 
(offene Rauten, linke y-Achse), eingestellter Permeatfluss (graue Datenpunkte, rechte y-Achse) 
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Nach dem Modell von Hoek wäre eine Abnahme des Chloridrückhalts auf 6 – 20% zu 
erwarten. Allerdings sind in dem Modell keine Wechselwirkungen mit anderen 
zurückgehaltenen Substanzen berücksichtigt. 
Der beobachtete negative Chloridrückhalt von bis zu -20% ist auf den Donnan-Effekt 
zurückzuführen. Zur Einhaltung der Elektroneutralität werden Chloridionen gegen ihren 
Konzentrationsgradienten auf die Permeatseite transportiert. Details zum Donnan-Effekt 
finden sich z.B. in [39]. 
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8 Kostenaspekte 
Die Entscheidung über den Erfolg eines Verfahrens zur Abwasserreinigung wird in 
entscheidender Weise durch die Kosten des Verfahrens im Vergleich zu den zur Verfügung 
stehenden Konkurrenzverfahren beeinflusst. Es ist daher geboten, möglichst frühzeitig im 
Entwicklungsprozess möglichst gute Kostenschätzungen vorzunehmen.  
8.1 Kosten von Konkurrenzverfahren zum Abwasserrecycling 
Das mit dem PAK-NF-Prozess aus Kläranlagenablauf produzierte Wasser steht in Konkurrenz 
zu Wässern, für die sowohl andere Verfahren als auch andere Quellen zur Verfügung stehen.  
In Tabelle 8-1 sind Kostenbereiche für Konkurrenzprodukte und deren Qualität im Vergleich 
zu mit dem PAK-NF-Prozess aufbereitetem Trinkwasser angegeben. 
 
Konkurrenzprodukt Kosten, €/m3 Verfahren Qualität Quelle 
Trinkwasser 1,77 Diverse 0 [76] 
Entsalztes Meerwasser 0,5-1,0 RO + [77] 
0,5-1,0 RO + [78] 
0,3-0,5 NF 0 [78], [79] Aufbereitetes Oberflächen- oder Grundwasser 
0,1-0,3 UF - [78], [79] 
Tabelle 8-1: Kosten für Konkurrenzprodukte zu mit dem PAK-NF-Prozess aufbereitetem Kläranlagenablauf, 
0 = vergleichbare Qualität, + = bessere Qualität, - = schlechtere Qualität 
Der Bundesverband der Gas- und Wasserwirtschaft gibt die bundesdurchschnittlichen 
Trinkwasserkosten für 2004 mit 1,77 €/m3 an [76]. Einen wesentlichen Kostenanteil machen 
dabei die Verteilungskosten aus, die für Industriekunden auf Grund geringerer 
Verteilungskosten um 15-23% niedriger liegen können [76]. 
Die Angaben für entsalztes Meerwasser sind jeweils Gesamtkosten inkl. aller Nebenkosten 
und basieren auf zahlreichen realisierten Anlagen von teilweise erheblicher Größe (bis 
272.000 m3/d). Diese Kosten können als relativ zuverlässige Schätzungen angesehen werden. 
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Aus den Referenzen für die Kosten der Aufbereitung von Oberflächen- und Grundwasser geht 
nicht klar hervor, welche Kosten im Einzelnen enthalten sind und ob es sich um Schätzungen 
aufgrund von realisierten Anlagen handelt. Zudem stehen Kostenangaben zu realisierten 
Anlagen in der Literatur kaum zur Verfügung. 
In Tabelle 8-2 sind Kosten für alternative Verfahren zur Aufbereitung von Kläranlagenablauf 
dargestellt. Bis auf eine Ausnahme basieren die Angaben auf Pilotversuchen und nicht auf 
realisierten Anlagen. Auch hier geht aus allen zitierten Artikeln nicht genau hervor, welche 
Kosten die Schätzungen im Einzelnen enthalten. 
 
Verfahren Kosten, €/m3 Full-scale Qualität Quelle 
NF (Kapillar) 0,30 – 0,50 Nein - [73], [74]  
UF + NF (Spiralwickel) 0,40 – 0,50 Nein - [73]  
MF + RO 0,70 Ja + [80]  
MF + RO 1,29 Nein + [81]  
UF + RO 0,18* Nein + [82]  
Tabelle 8-2: Kosten für alternative Verfahren zur Aufbereitung von Kläranlagenablauf, 0 = vergleichbare 
Qualität, + = bessere Qualität, - = schlechtere Qualität, * = ohne Kapital- und Personalkosten 
Die Kosten für die Behandlung von Kläranlagenablauf scheinen etwa in der gleichen 
Größenordnung zu liegen, wie für die Behandlung von Oberflächenwasser. 
Zusammenfassend lässt sich sagen, dass die Kosten für mittels des PAK-NF-Prozesses 
aufbereiteten Kläranlagenablauf unterhalb von etwa 0,50 €/m3 liegen sollten. Zum einen 
beginnt bei 0,50 €/m3 der Bereich, in dem die Realisierung einer Umkehrosmose realistisch 
erscheint (entweder mit Oberflächenwasser oder mit Kläranlagenablauf) und zum anderen ist 
der Qualitätsvorteil des PAK-NF-Prozesses gegenüber einer reinen NF nicht so gravierend, 
als dass deutlich höhere Kosten toleriert werden könnten. 
8.2 Kostenschätzung des PAK-NF-Prozess 
Die Kostenschätzung des PAK-NF-Prozesses zum Abwasserrecycling soll nach der 
Faktormethode nach Lang vorgenommen werden [83], d.h. die gesamten Investitionskosten 
einer Anlage JAnlage werden als proportional zu den Investitionskosten der Hauptapparate 
angenommen: 
 
rateHauptapparLAnlage
JfJ ∑=  (8-1)
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Dabei wird von Lang je nach Anlagentyp ein Proportionalitätsfaktor im Bereich 3-5 
angegeben, der sog. Lang-Faktor fL. 
Die Kosten einer Anlage steigen prinzipiell degressiv mit der Größe der Anlage, d.h. der 
Lang-Faktor hängt nicht nur vom Anlagentyp, sondern auch von der Anlagengröße ab.  
Da zum einen nicht bekannt ist, ob für Membrananlagen prinzipiell eher ein hoher oder ein 
niedriger Faktor gewählt werden muss und zum anderen die genaue Abhängigkeit des 
Langfaktors von der Anlagengröße nicht bekannt ist, soll die Kostenschätzung hier einfach für 
die Langfaktoren 3, 4 und 5 durchgeführt werden. Diese drei Faktoren stehen dabei jeweils 
für eine bzgl. der Kosten günstige, eine mittlere und ein ungünstige Variante der 
Kostenschätzung. 
Weiterhin sollen für alle weiteren ebenfalls schwer abzuschätzenden Randbedingungen der 
Kostenschätzung auch jeweils ein günstiger, ein mittlerer und ein ungünstiger Wert 
angenommen werden. Dies ermöglicht zum einen die Berechnung der spezifischen 
Investitions- und Betriebskosten unabhängig von der Größe der Anlage und zum anderen eine 
Abschätzung des möglichen Kostenbereichs.  
Die sich aus den Investitionskosten ergebenden zeitspezifischen Kapitalkosten Kt, Kapital 
werden nach folgender Formel berechnet [39]: 
 AnlageKapitalKapital,t JfK =  (8-2)
 ( )
1q
1qqf n
n
Kapital −
−=       mit  1zq +=  (8-3)
wobei z der Zinssatz ist und n der Abschreibungszeitraum in Jahren. 
 
Die Randbedingungen der vorgenommenen Kostenschätzung sind in Tabelle 17 dargestellt. 
 
Variante 
Parameter Einheit 
günstig mittel ungünstig 
Lang-Faktor - 3 4 5 
Zinsen % 6 7 8 
Abschreibungszeitraum a 10 15 20 
Tabelle 8-3: Allgemeine Parameter der Kostenschätzung 
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8.2.1 Kostenschätzung Membrananlage 
Kostenschätzungen für die Behandlung von Kläranlagenablauf mit dem NF-Kapillarmodul 
der Firma X-Flow ohne Aktivkohledosierung wurden bereits auf Basis von entsprechenden 
Pilotversuchen vorgenommen [73], [74]. Die geschätzten Kosten lagen dabei im Bereich 0,30 
– 0,50 €/m3. Da die Aktivkohledosierung offenbar keinen Einfluss auf Fouling und 
Permeatfluss hat, dürften diese Zahlen auch für den vorliegenden gelten. Trotzdem soll hier 
eine weitere Kostenschätzung vorgenommen werden. 
Die Parameter der durchgeführten Kostenschätzung für die Membrananlage sind in Tabelle 8-
4 angegeben. Dabei wurden die Parameter Betriebsdruck, mittlerer Permeatflux und 
Überströmungsgeschwindigkeit so angenommen, wie sie in den Pilotversuchen eingestellt 
waren.  
 
Variante 
Parameter Symbol Einheit 
günstig mittel ungünstig 
Permeatausbeute ζ  % 90 
Mittlerer Betriebsdruck pΔ  bar 2,5 
Mittlerer Permeatflux v  l/m2h 20 
Überströmungsgeschwindigkeit u  m/s 1,25 
Volumenstr. pro Modul ModulV&  m3/h 19 
Druckverlust pro Modul ModulpΔ  bar 0,21 
Membranfläche pro Modul ModulA  m2 20 
Spez. Membrankosten Membran,AK  €/m2 155 112,5 70 
Standzeit Membran Membrant  a 3 5 7 
Betriebsstunden pro Jahr Betriebt  h/a 8000 
Wirkungsgrad Pumpen Pumpeη  % 85 
Wirkungsgrad Motoren Motorη  % 95 
Kosten elektr. Energie .K .elektr,E  €/kWh 0,1 
Tabelle 8-4: Parameter der Kostenschätzung für die Membrananlage 
Als gesamte Permeatausbeute wurde nicht 75% gewählt, also die Ausbeute bei der 
näherungsweise das komplette Modul in den Pilotversuchen betrieben wurde, sondern 90%. 
Dabei wurde davon ausgegangen, dass die Verhältnisse bei 75% Ausbeute einen guten 
Mittelwert für eine gesamte Anlagenausbeute von 90% darstellen. Die Daten für den 
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Moduldruckverlust und die Membranfläche je Modul wurden dem Datenblatt des 
Modulherstellers entnommen. 
Die spezifischen Membrankosten liegen zur Zeit noch bei 155 €/m2. Das Kapillarmodul wird 
jedoch zur Zeit noch in sehr geringen Stückzahlen hergestellt und dürfte sich im Falle von 
zunehmenden Stückzahlen noch deutlich verbilligen. Als möglicher Preis wird dabei vom 
Hersteller der Preis von auf ähnliche Weise hergestellten UF-Kapillarmodulen von 70 €/m2 
genannt [73].  
Als Standzeiten für UF- und RO-Membranen liegen heutzutage bei 5 Jahren oder mehr [84], 
[85]. Deshalb wurden hier für die drei Kostenschätzungsvarianten Standzeiten von 3, 5 und 7 
Jahren angenommen. 
Die auf das Permeatvolumen bezogenen Kapitalkosten für die Membrananlage ohne 
Membranen berechnen sich nach folgender Gleichung: 
 ( )
Betrieb
Membran,A
LAnlage,KapitalAnlage,Kapital,V tv
K
1ffK −=  (8-4)
Die ebenfalls auf das Permeatvolumen bezogenen Kapitalkosten für die Membranen müssen 
aufgrund des abweichenden Abschreibungszeitraums getrennt berechnet werden: 
 
Betrieb
Membran,A
LMembran,KapitalMembran,Kapital,V tv
K
ffK =  (8-5)
Die auf das Permeatvolumen bezogenen Energiekosten setzen sich aus einem Anteil für den 
Betriebsdruck und einem Anteil für den Druckverlust in den Modulen zusammen: 
 
MotorPumpe
.elektr,E
Modul
ModulModul
Energie,V
K
Av
VppK ηη⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ Δ+ζ
Δ= &  (8-6)
Die Ergebnisse der Kostenrechnungen sind in einem Abschnitt weiter unten 
zusammengestellt. 
8.2.2 Kostenschätzung Adsorbens und Adsorbenstechnik 
Die spezifischen Kosten des Adsorbens-Verbrauchs lassen sich relativ einfach aus der 
dosierten Adsorbenskonzentration, den spezifischen Adsorbenskosten und der Ausbeute nach 
folgender Gleichung berechnen: 
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 ζ=
Adsorbens,MPAK
Adsorbens,V
Kc
K  (8-7)
Unter Adsorbens-Technik soll hier der Teil der Anlage verstanden werden, der direkt oder 
indirekt für die PAK-Dosierung benötigt wird, aber in einer herkömmlichen NF-Anlage nicht 
benötigt wird. Darunter fallen der Rührkessel für die Vermischung von Abwasser und PAK, 
eine Tauchpumpe für das Befüllen des Vorlagebehälters und ein Vorratssilo sowie eine 
Dosiereinrichtung für die PAK.  
Für diese Komponenten wurden Angebote für eine Anlage mit einem Zulauf von 5000 m3/d 
eingeholt, was etwa 10% der Trockenwetterleistung der Kläranlage entspricht und damit einer 
Anlagengröße, die zu keinen größeren Problemen im Kläranlagenbetrieb führen dürfte. Die 
Preise für die entsprechenden Anlagenteile sind in Tabelle 8-5 dargestellt. 
 
Apparat Preis, € 
Vorlagebehälter (300 m3) inkl. Rührwerk 50.680 
Tauchpumpe 7.613 
Silo + Dosiervorrichtung 200.000 
Tabelle 8-5: Preise der Apparate für die Adsorbenstechnik 
Bei dem Vorlagebehälter handelt es sich um einen emaillierten Stahlbehälter der Firma 
Permastore mit einem Volumen von ca. 300 m3, d.h. einer mittleren Verweilzeit von über 
einer Stunde. Die Durchmischung des Behälters erfolgt durch ein langsam laufendes 
Tauchmotorrührwerk, das über eine Hebevorrichtung in den Behälter gelassen wird. Die 
Kosten für Silo und Dosiervorrichtung basieren auf Informationen der Firma RWE Power 
AG. 
Die Kosten der gesamten PAK-Technik wurden dann mit einem Lang-Faktor von 2 nach 
Gleichung (8-5) abgeschätzt. Dieser niedrige Lang-Faktor scheint gerechtfertigt, da neben den 
genannten Hauptapparaten keine weiteren Apparate benötigt werden und darüber hinaus auch 
Teile der Hauptanlage mitgenutzt werden können, wie z.B. die Leittechnik. 
Weiterhin soll davon ausgegangen werden, dass die Investitionskosten für die PAK-Technik 
proportional zur Anlagengröße bzw. zur Permeatleistung der Anlage sind. Da die 
Investitionskosten normalerweise degressiv mit der Anlagengröße zunehmen (Exponent von 
0,5 – 0,75 [39]), wird die PAK-Technik für Anlagen mit einem Zulauf größer 5000 m3/d 
durch diesen Ansatz überschätzt und für Anlagen mit einem kleineren Zulauf unterschätzt.  
Kapitel 8 - Kostenaspekte 
140 
Dieser Ansatz ermöglicht auch für die PAK-Technik eine Abschätzung der spezifischen 
Kapitalkosten unabhängig von der Anlagengröße nach folgender Gleichung: 
 
Betrieb
ateHauptapparL
KapitalTechnikPAK,Kapital,V tv
Jf
fK ∑=−  (8-8)
Für die Berechnung des Kapitalfaktors wurden wie bei der Kostenschätzung der 
Membrananlage die in Tabelle 8-1 dargestellten drei Varianten für Zinsen und 
Abschreibungszeitraum verwendet.  
Die Ergebnisse der Kostenrechnung sind im folgenden Abschnitt dargestellt. 
8.2.3 Ergebnisse der Kostenschätzung 
Eine Übersicht über die spezifischen Kosten der drei Schätzungsvarianten ist in Tabelle 8-6 
dargestellt. Da die beiden betrachteten Adsorbensdosierungen von 0,5 g/l HOK und 0,2 g/l 
PAK 1000 K auf Grund der spezifischen Preise von 350 €/t und 875 €/t (s. Kapitel 4) die 
gleichen Kosten verursachen, wurde in der Tabelle nicht zwischen den beiden Varianten 
unterschieden. Weiterhin wurden keine Abschätzungen für den Chemikalienverbrauch und 
die Personalkosten vorgenommen. 
 
Variante 
Parameter Einheit 
günstig mittel ungünstig 
Kapitalkosten Anlage €/m3 0,08 0,23 0,58 
Kapitalkosten Membranen €/m3 0,08 0,17 0,38 
Energiekosten €/m3 0,08 0,08 0,08 
Adsorbenskosten €/m3 0,19 0,19 0,19 
Kapitalkosten PAK-Technik €/m3 0,03 0,04 0,05 
Gesamtkosten €/m3 0,46 0,71 1,28 
Tabelle 8-6: Allgemeine Parameter der Kostenschätzung 
Die Adsorbenskosten sind für alle drei Varianten identische und die Unterschiede für die 
PAK-Technik sind zu vernachlässigen. Die Summe dieser beiden Werte liegt zwischen 0,22 
und 0,24 €/m3.  
Die Kosten für den Betrieb der Membrananlage (Kapital- und Energiekosten) variieren für die 
drei Varianten mit Werten zwischen 0,24 und 1,04 €/m3 sehr stark. Der mittlere Wert von 
0,48 €/m3 deckt sich dabei gut mit den in Abschnitt 7.1 erwähnten Literaturwerten für die 
direkte NF von Kläranlagenablauf.  
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Da sich die Adsorbensdosierung nicht auf die Betriebskosten der NF-Anlage auswirkt, gelten 
diese Werte auch für den Fall, dass kein Adsorbens dosiert wird.  
Die Unterschiede zwischen den drei Varianten werden im Wesentlichen durch die 
Kapitalkosten für die Membrananlage und die Membranen bestritten. Die Kosten für 
Adsorbens und Adsorbenstechnik sind wie bereits erwähnt annähernd konstant und die 
Energiekosten sind für alle Varianten konstant bei 0,08 €/m3.  
Aus den Gleichungen (8-4) und (8-5) geht hervor, dass die Kapitalkosten für die 
Membrananlage und die Membranen auf Grund des Berechnungsansatz nach Lang 
entscheidend von den Membrankosten abhängen. Diese Abhängigkeit ist in Abbildung 8-1 
grafisch dargestellt. 
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Abbildung 8-1: Abhängigkeit der Gesamtkosten von den angenommenen Membrankosten 
Zur Zeit beträgt der Membranpreis 155 €/m2 (s. Kapitel 4). Geht man davon aus, dass 
abgesehen vom Membranpreis die mittlere Variante die beste Schätzung ist, dann dürften die 
spezifischen Betriebskosten bei steigendem Membranabsatz von 0,86 €/m3 auf einen 
minimalen Wert von 0,56 €/m3 fallen.  
Die oben dargestellten Ergebnisse der Kostenschätzung basieren auf den relativ hohen 
Adsorbenskonzentrationen von 0,5 g/l HOK oder 0,2 g/l PAK 1000 K. Je nach Aufgabe der 
PAK im Gesamtprozess sind aber u.U. deutlich niedrigere PAK-Konzentrationen sinnvoll. In 
Abbildung 8-2 sind deshalb die Summe der Kosten für PAK und PAK-Technik in 
Abhängigkeit von der dosierten Konzentration dargestellt. Da sich die PAK offensichtlich 
nicht auf den hydraulischen Betrieb einer NF-Anlage auswirkt, sind diese Kosten einfach zu 
den Kosten einer NF-Anlage zu addieren. 
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Die dargestellten Kosten basieren auf der mittleren Variante der Schätzung, aber der 
Unterschied zu der günstigen und der ungünstigen Variante beträgt nur ein Cent je 
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Abbildung 8-2: Abhängigkeit der Summe aus PAK- und PAK-Technikkosten von der Adsorbensdosierung 
 
8.3 Diskussion der Kostenschätzung 
Zunächst ist festzustellen, dass die Adsorbenszugabe von entweder 0,5 g/l HOK oder 0,2 g/l 
PAK 1000 K mit 0,22 – 0,24 €/m3 (inkl. PAK-Technik) einen erheblichen Teil der 
Gesamtkosten ausmachen.  
Die Pilotversuche haben gezeigt, dass die Adsorbenszugabe nicht wie erwartet zu einer 
Minderung des Membran-Foulings führt. Den durch die Adsorbensdosierung verursachten 
Zusatzkosten stehen also keine Kosteneinsparungen durch reduzierte chemische Reinigungen 
oder eine Erhöhung des realisierbaren Permeatflux gegenüber.  
Als Auswirkungen der Dosierung bleiben also ein verbesserter Rückhalt für adsorbierbare 
Substanzen und ein leicht verschlechterter Rückhalt für ein- und zweiwertige Ionen. 
Zusatzkosten von 0,22 – 0,24 €/m3 dürften dadurch nicht zu rechtfertigen sein.  
Die Kosten für die Adsorbens-Technik machen nur einen geringen Anteil an den 
Gesamtkosten aus. Das bedeutet, dass die Kosten durch eine reduzierte 
Adsorbenskonzentration deutlich gesenkt werden könnten. Die Vorteile bzgl. der NOM-
Konzentration im Permeat würden dadurch natürlich entsprechend verringert werden. Bzgl. 
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der auf Grund höherer Diffusionskoeffizienten besser adsorbierbaren organischen 
Spurenschadstoffe könnten allerdings auch schon deutlich geringere 
Adsorbenskonzentrationen zu einer wesentlichen Verbesserung der Permeatqualität führen. 
Die Adsorption organischer Spurenschadstoffe wurde in der vorliegenden Arbeit nicht 
untersucht und steht noch aus. 
Eine interessante Alternative zum PAK-NF-Prozess dürfte der Ersatz der NF durch eine UF 
sein. Hier dürften die Kosten auf Grund höherer Flüsse und niedrigerer Membranpreise 
deutlich niedriger und die Wirkung der Adsorbentien auf die Permeatqualität deutlich höher 
sein. 
Bei spezifischen Kosten für die UF von 0,1-0,3 €/m3, wie in Abschnitt 8.1 für die 
Aufbereitung von Oberflächenwasser angegeben, dürften die Kosten für einen PAK-UF-
Prozess je nach Adsorbensdosierung leicht bis deutlich unter denen für die direkte NF liegen. 
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9 Zusammenfassung 
Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Untersuchung der Wirkung von Pulveraktivkohle (PAK) 
auf die Nanofiltration (NF) von Kläranlagenablauf. Dabei steht vor allem die bisher in der 
Literatur kaum erwähnte mechanische Wirkung der PAK im Vordergrund.  
Eine Auswertung der Literatur zur gesamten Bandbreite der PAK-Membranverfahren hat 
ergeben, dass zu diesen Themen kaum experimentelle oder theoretische Untersuchungen 
existieren. Die in der Literatur beschriebenen Untersuchungen beschränken sich fast 
ausschließlich auf die quantitative Erfassung der Auswirkung der PAK auf Permeatfluss und 
Permeatqualität. Über die zugrunde liegenden Mechanismen wird nur in den wenigsten 
Veröffentlichungen spekuliert.  
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurden theoretische Betrachtungen angestellt und 
experimentelle Untersuchungen durchgeführt. Die theoretischen Betrachtungen umfassen 
sowohl bereits existierende Modelle aus der Literatur als auch eigene Modelle. Die 
experimentellen Untersuchungen beinhalten Testzellenversuche zur Cross-flow-NF mit dem 
Stoffsystem Wasser – MgSO4 – PAK sowie Adsorptions- und NF-Pilotversuche mit 
Kläranlagenablauf. Als Adsorbentien kamen Herdofenkoks (HOK) und die Pulveraktivkohle 
PAK 1000 K zum Einsatz. 
Im Einzelnen wurden Erkenntnisse zu folgenden Themen gewonnen: 
• Ablagerung von PAK-Partikeln unter dem Einfluss der Cross-flow Filtration 
• Einfluss einer Partikeldeckschicht auf den Rückhalt gelöster Substanzen 
• Verbesserung des Stofftransports auf Grund von durch die PAK erzeugten 
Turbulenzen 
• Membranabrasion 
• adsorptive Entfernung von Fouling verursachenden Substanzen. 
 
Die theoretischen Betrachtungen bzgl. der Ablagerung von Partikeln zeigen, dass sich bei für 
die NF typischen Permeatflüssen (10 – 30 l/m2h) und Scherraten (2.000 – 10.000 s-1) Partikel 
im Bereich 0,01 – 8 μm auf der Membran ablagern. Die Pilotversuche bestätigen dieses 
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Ergebnis. Nach 4700 Betriebsstunden mit Permeatflüssen von 15-20 l/m2h und einer 
Scherrate von 6700 s-1 wurden in der Deckschicht ausschließlich Partikel im Bereich 0,5 – 3 
μm gefunden. Die Testzellenversuche zur Cross-flow-NF zeigen einen exponentiellen Anstieg 
der in der Deckschicht abgelagerten PAK-Masse für Scherraten kleiner 1.500 s-1. Dies deckt 
sich mit den Vorhersagen der Modelle, die einen exponentiellen Anstieg des Durchmessers 
der abgeschiedenen Partikel unterhalb von 1.000 – 2.000 s-1 vorhersagen. 
 
Bildet sich auf Grund der hydrodynamischen Bedingungen eine Partikelschicht auf der 
Membran, ist mit einer Behinderung des Stofftransports an der Membran zu rechnen. Eine 
Abschätzung der entsprechenden Auswirkungen auf Permeatfluss und Rückhalt wurde von 
Hoek et al. vorgenommen. Sie zeigen, dass sich für die NF bereits bei Deckschichten von 
wenigen Mikrometern drastische Einbußen bzgl. Rückhalt und Fluss ergeben können. 
In den Testzellenversuchen mit deutlicher Bildung von Partikelschichten wurden Einbußen 
für den Rückhalt von Sulfat bis zu 3 und Permeatflusseinbußen von bis zu 6% festgestellt. Die 
im Rahmen der Pilotversuche festgestellten Einbußen des Sulfatrückhalts lagen bei etwa 8%. 
In beiden Fällen lassen sich die Werte mit dem theoretischen Ansatz von Hoek erklären. 
 
In der Literatur wird von einer Verbesserung des Stofftransports bei der Membranfiltration 
durch den Einsatz von Partikeln berichtet. Allerdings handelt es sich dabei um von einer 
langsamen, aufwärts gerichteten Strömung in Schwebe gehaltene Wirbelschicht.  
Eine Verbesserung des Stofftransports durch die PAK-Partikel konnte weder in den 
Testzellenversuchen noch in den Pilotversuchen festgestellt werden.  
 
Den theoretischen Betrachtungen zur Abrasion gehen vorbereitende Überlegungen zum 
Verschieben oder Rollen von Partikeln auf der Oberfläche einer Membran unter dem Einfluss 
von Permeatfluss, Cross-flow-Strömung und Gewichtskraft voraus. Es wurden jeweils die in 
der Literatur verwendeten Gleichungen für diese Kräfte aufgeführt und basierend auf diesen 
Gleichungen wurden Gleichungen zur Bewegung von Partikeln zur und auf der Membran 
formuliert. Weiterhin wurde unter Vereinfachungen abgeschätzt, wie sich die Partikeldichte 
entlang der Membran verändert, wenn Partikel auf ihr verschoben werden oder abrollen. 
 
Die Betrachtungen zur Membranabrasion basieren auf der Adhäsions-Deformations-Theorie 
von Kragelski. Es wurde die Modellvorstellung entwickelt, dass Membranabrasion dadurch 
entsteht, dass Partikel unter der Wirkung einer membranorthogonalen Kraft auf der Membran 
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verschoben werden bzw. auf ihr abrollen. Wandelt man die Grundgleichung von Kragelski für 
Verschleiß durch Mikroschneiden entsprechend dieser Modellvorstellung um, ergibt sich eine 
Gleichung für die Volumenabriebsrate. Nach dieser Gleichung ist die Volumenabriebsrate 
umgekehrt proportional zur Härte der Membran und proportional zu einem Term, der als 
Verschleißleistung interpretiert werden kann. Diese Verschleißleistung ist wiederum 
proportional zur flächenspezifischen Anzahl der auf der Membran verschobenen Partikel, zur 
auf sie wirkenden membran-orthogonalen Kraft und zu ihrer Geschwindigkeit.  
 
In den Testzellenversuchen wurden die ersten Zeichen für Abrasion ab einer Scherrate von ca. 
18.000 s-1 festgestellt. Deutliche Abrasion auf ganzer Länge der Membran wurde dagegen ab 
ca. 29.000 s-1 festgestellt. Die Abrasion scheint exponentiell mit der Scherrate und linear mit 
der Entfernung vom Membrananfang zuzunehmen. Weiterhin führen ein höherer Permeatfluss 
zu einer leicht niedrigeren Abrasion und das Wegfallen der Gewichtskraft zu einer leicht 
höheren Abrasion. 
Führt man die höhere Abrasion bei Wegfallen der Gewichtskraft auf eine in den 
entsprechenden Versuchen um 5°C höhere Temperatur zurück, lassen sich alle 
Beobachtungen durch das entwickelte Modell beschreiben. Dazu müssen allerdings 
Reibungskoeffizienten in der Größenordnung von μ = 1000 angenommen werden.  
 
In den Pilotversuchen wurde nach dem Beginn der PAK-Dosierung eine Abnahme des 
Membranrückhalts festgestellt, die auch auf eine abrasive Beschädigung der Membran 
zurückgeführt werden könnte. Da die Scherrate mit 6700 s-1 jedoch deutlich unter den Werten 
der Testzelle liegt und außerdem eine 30 bis 50 μm starke Partikeldeckschicht auf der 
Membran gefunden wurde, ist nicht davon auszugehen, dass es sich hier um eine abrasive 
Beschädigung der Membran handelt. 
 
Die als Polysaccharide bezeichneten organischen Makromoleküle gelten als einer der 
Hauptverantwortlichen für das Membran-Fouling bei der Aufbereitung von 
Kläranlagenablauf. Dies konnte durch Versuche mit der Pilotanlage bestätigt werden. 
Adsorptionsversuche zeigen, dass für die adsorptive Entfernung dieser Polysaccharide 
Dosierungen von mehr als 0,5 g/l PAK oder HOK nötig sind. 
In den mit 0,5 g/l HOK durchgeführten Pilotversuchen konnte bzgl. des Membran-Foulings 
bei einem Permeatfluss von 15 l/m2h eine Verbesserung festgestellt werden. Der 
Deckschichtwiderstand wächst langsamer als ohne PAK-Dosierung. 
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Bei einem Permeatfluss von 20 l/m2h lässt sich weder ein klare Verbesserung, noch eine klare 
Verschlechterung feststellen. Die Reduzierung der Polysaccharidkonzentration wird hier 
offensichtlich durch die verstärkte Bildung einer Partikeldeckschicht kompensiert.  
 
Eine Schätzung der Kosten des Verfahrens zeigt, dass für die Dosierung und 
Zwischenspeicherung der PAK Kosten von ca. 0,04 €/m3 Permeat entstehen. Die Kosten für 
die PAK sind abhängig von der gewählten Dosierung und der Permeatausbeute. Bei einer 
Dosierung von 0,1 g/l und einer Permeatausbeute von 90% betragen die Adsorbenskosten für 
HOK ca. 0,04 €/m3 Permeat und für PAK 1000 K ca. 0,1 €/m3 Permeat.  
Die Kosten für eine reine NF von Kläranlagenablauf wurden auf knapp 0,5 €/m3 geschätzt, 
was sich gut mit Schätzungen in der Literatur deckt. Eine entsprechende Aufbereitung mit 
einer Kombination aus MF und RO wird laut Schätzungen in der Literatur bei etwa 0,7 €/m3 
liegen. Je nach PAK-Dosierung ist der PAK-NF-Prozess also kostengünstiger als das 
Konkurrenzverfahren. 
 
Aus den gewonnen Erkenntnissen lässt sich für den PAK-NF-Prozess bzgl. zukünftiger 
Betriebsstrategien bzw. weiterführender Untersuchungen folgendes ableiten. 
So lange PAK verwendet werden, die Partikel kleiner als etwa 5 μm enthalten, lässt sich die 
Bildung einer Partikeldeckschicht nicht vollständig vermeiden, da die Vermeidung einer 
Deckschicht durch hohe Scherraten offenbar mit einer abrasiven Beschädigung der Membran 
einhergeht. Auf Grund der negativen Auswirkungen einer Deckschicht auf den Stofftransport 
sollte jedoch eine möglichst dünne Deckschicht angestrebt werden. 
Dafür sind Scherraten größer 6000 s-1 aber noch deutlich unterhalb von 18.000 s-1 
einzustellen. Weiterhin sind hydraulische Spülungen und chemische Reinigungen 
unerlässlich. Mit einer signifikant positiven Wirkung der PAK auf das Membran-Fouling ist 
nicht zu rechnen, d.h. die Dosierung von PAK ist nur sinnvoll, wenn die Permeatqualität 
deutlich verbessert wird. Für herkömmliche PAK wird eine Dosierung ab 0,2 g/l 
unwirtschaftlich, da der Preisvorteil einer NF gegenüber einer UO durch die Kosten für PAK 
und PAK-Technik kompensiert wird.  
 
Eine u. U. attraktive Alternative zur Aufbereitung von Kläranlagenablauf mit dem PAK-NF-
Prozess ist der Ersatz der NF durch eine UF (PAK-UF-Prozess). Hier könnte die adsorptive 
Wirkung der PAK besser zur Geltung kommen, die Kosten wären niedriger und die 
Membranen sind robuster gegenüber hydraulischen und chemischen Reinigungen. 
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Formelzeichen 
A  [m2]  Fläche 
B  [m]  Breite 
c  [g/l]  Konzentration 
Pd  [m]  Partikeldurchmesser 
hd  [m]  Hydraulischer Durchmesser 
D  [m2/s]  Diffusionskoeffizient 
∗D  [m2/s]  Deckschichtbehinderter Diffusionskoeffizient 
F  [N]  Kraft 
Lf  [-]  Langfaktor 
Osf  [-]  Langfaktor 
g  [m/s2]  Erdbeschleunigung 
h  [m]  Eindringtiefe 
H  [m]  Höhe des Strömungskanals 
HB [bar]  Brinellhärte  
J  [€]  Investitionskosten 
k  [m/s]  Stoffübergangskoeffizient 
∗k  [m/s]  Deckschichtbehinderter Stoffübergangskoeffizient 
Bk  [J/K]  Boltzmann-Konstante 
K  [-]  Konstante 
nK  [-]  Schleppkraft-Faktor in senkrechter (normaler) Richtung 
tK  [-]  Schleppkraft-Faktor in paralleler (tangentialer) Richtung 
AK  [-]  Flächenspezifische Kosten 
EK  [-]  Energiespezifische Kosten 
MK  [-]  Massenspezifische Kosten 
tK  [€/a]  Zeitspezifische Kosten 
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VK  [€/m
3]  Volumenspezifische Kosten 
l  [m]  Kontaktweglänge 
L  [m]  Länge der Membran 
m  [kg]  Masse 
M  [Nm]  Moment 
PM  [kg]  Masse Einzelpartikel 
N  [-]  Partikelanzahl 
N ′′  [m-2]  Flächenspezifische Partikelanzahl 
KRn  [-]  Anzahl der Krafteinwirkungen 
p  [bar]  Druck 
P ′′  [W/m2] Flächenspezifische Leistung 
q  [bar]  Adsorbensbeladung 
q  [bar]  Zinssatz + 1 
R  [m]  Radius 
R  [-]  Rückhalt 
t  [s]  Zeit 
T  [K]  absolute Temperatur 
u  [m/s]  Überströmungsgeschwindigkeit 
v  [m/s]  Permeatgeschwindigkeit 
Pv  [m/s]  Partikelgeschwindigkeit 
V  [m3]  Volumen 
V&  [m3/s]  Volumenstrom 
V ′′&  [m3/m2s] flächenspezifischer Volumenstrom 
W  [m-1]  Membranwiderstand 
x  [m]  Koordinate parallel zur Membran 
y  [m]  Koordinate senkrecht zur Membran 
z  [-]  Zinssatz 
 
 
Griechische Formelzeichen 
δ  [-]  Dicke 
ε  [-]  Porosität 
φ  [-]  Feststoffvolumenanteil 
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γ  [s-1]  Scherrate 
0γ  [s-1]  nominelle Scherrate 
Gγ  [s-1]  Grenzscherrate 
μ  [-]  Reibungskoeffizient allgemein 
Gμ  [-]  Reibungskoeffizient Gleitreibung 
Hμ  [-]  Reibungskoeffizient Haftreibung 
η  [kg/(ms)] dynamische Viskosität der Flüssigkeit 
η  [-]  dynamische Viskosität der Wirkungsgrad 
π  [bar]  osmotischer Druck 
ρ  [kg/(ms)] Dichte der Flüssigkeit oder Dichte allgemein 
Pρ  [kg/(ms)] Dichte des Partikels 
ζ  [-]  Ausbeute 
σ  [N/m2]  Fließgrenze des Grundwerkstoffs 
τ  [-]  Tortuosität 
aτ  [N/m2]  Schubfestigkeit der Adhäsionsbindung 
 
 
Dimensionslose Kennzahlen 
Re   Reynolds-Zahl 
Sc   Schmidt-Zahl 
Sh   Sherwood-Zahl 
 
 
Indizes 
0  zum Zeitpunkt t=0 s 
a   nominell 
Ads   Adsorbens 
B   Bulkströmung 
beob   Beobachtet 
EP   Einzelpartikel 
L   Lift force 
G   Gewichtskraft 
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G   Gleitreibung 
GG   Gleichgewicht 
GS   Grenzschicht 
int   intrinsisch 
K   Kuchen 
M   Membran 
n   in normaler Richtung 
P   Partikel 
P   Permeat 
PAK   Pulveraktivkohle 
r   real 
R   Reibung 
R   Rollreibung 
S   Schleppkraft 
S   Scherungsinduziert 
t   in tangentialer Richtung 
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Anhang 
 
 
A5 Anhang zu Kapitel 5 
A5.1 Versuchsübersicht 
Vers. p, bar QF, l/h h, mm u, m/s γ, s-1 Re, - pH-Einstellung 
Winkel 
Permv
r
 - g
r
 
1 3 100 2 0,14 404 608 Nein 0° 
2 3 350 2 0,49 1.415 2.127 Nein 0° 
3 3 1000 2 1,39 9.640 6.076 Nein 0° 
4 3 1000 1 2,78 38.466 6.136 Ja 0° 
5 3 350 1 0,97 5.748 2.148 Ja 0° 
6 3 100 1 0,28 1.642 614 Ja 0° 
7 3 350 2 0,49 1.445 2.127 Ja 0° 
8 3 100 2 0,14 404 608 Ja 0° 
9 3 650 1 1,81 18.099 3.989 Ja 0° 
10 3 1000 1 2,78 38.466 6.136 Ja 0° 
11 3 850 1 2,36 28.943 5.216 Ja 0° 
12 6 350 1 0,97 5.748 2.148 Ja 0° 
13 6 650 1 1,81 18.099 3.989 Ja 0° 
14 6 850 1 2,36 28.943 5.216 Ja 0° 
15 3 650 1 1,81 18.099 3.989 Ja 0° 
16 3 850 1 2,36 28.943 5.216 Ja 90° 
17 3 650 1 1,81 18.099 3.989 Ja 90° 
18 3 1000 1 2,78 38.466 6.136 Ja 90° 
Tabelle A5-1: Übersicht über die Bedingungen der Testzellenversuche 
 
 
A5.2 Versuchsergebnisse 
 
Anhang zu Kapitel 5 
160 
Versuch 1 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=100 l/h, h=2 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung MgSO4 
0,14 1086   40 34,4 71 31,1 112 29,9 122 27,6 118 27,1 105 27,6 
0,43 1087   40 33,4 69 29,6 108 28,6 118 26,8 113 26,1 101 26,6 
0,95 1078   41 33,4 70 30,4 109 29,1 118 27,6 114 26,6 103 26,6 
1,22    Dosierung Adsorbens 
1,22 1078   41 33,4 70 30,4 109 29,1 118 27,6 114 26,6 103 26,6 
1,39 1123   92 29,4 122 26,6 164 26,3 166 25,8 155 25,1 150 25,1 
1,73 1107   101 27,9 150 25,8 184 25,6 180 25,0 168 24,3 166 24,3 
2,16 1110   117 27,1 166 24,8 196 24,6 190 24,8 176 23,6 169 23,8 
2,49 1113  0,16 128 26,1 187 23,8 219 23,3 206 23,3 195 22,3 196 23,0 
Deckschichtmasse, g/m2 6,7 11,3 12,4 10,9 8,8 6,3 
Tabelle A5-2: Ergebnisse Versuch 1, alle Leitfähigkeiten in μS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, alle 
Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-1: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
Abbildung A5-2: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 2 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=350 l/h, h=2 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung MgSO4 
0,09 978   30 32,9 47 33,4 54 31,4 94 31,9 93 30,6 100 31,1 
0,58 1008   27 33,9 46 33,4 52 32,2 94 32,9 90 30,6 96 31,1 
1,54 1028   29 33,4 48 33,9 53 31,4 94 32,2 91 30,6 98 30,9 
2,05    Dosierung Adsorbens 
2,05 1028   29 33,4 48 33,9 53 31,4 94 32,2 91 30,6 98 30,9 
2,16 1108 9,80 0,55 69 28,1 89 30,9 9 27,4 118 29,1 117 27,9 126 28,4 
2,58 1132 9,62 0,47 78 27,9 100 30,4 104 27,6 138 29,4 134 27,6 144 28,1 
2,94 1116 9,73 0,38 77 27,6 104 30,1 107 27,6 148 28,6 138 27,1 150 27,1 
3,61 1141 9,72 0,38 86 26,6 111 28,6 113  160 26,8 139 26,3 161 26,6 
Deckschichtmasse, g/m2 4,45 3,73 2,95 3,48 2,70 1,94 
Tabelle A5-3: Ergebnisse Versuch 2, alle Leitfähigkeiten in μS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, alle 
Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-3: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
Abbildung A5-4: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 3 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=1000 l/h, h=2 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung MgSO4 
0,11 962   40 38,2 48 36,5 42 36,7 36 37,2 42 36,7 31 38,0 
0,53 1014   41 38,5 48 37,2 42 37,0 36 37,2 43 37,2 32 38,5 
0,98 1027   42 38,0 49 36,0 43 35,7 38 36,5 44 36,5 34 37,2 
1,82    Dosierung Adsorbens 
1,82 1027   42 38,0 49 36,0 43 35,7 38 36,5 44 36,5 34 37,2 
1,93 1111  0,58 78 35,5 89 34,4 83 34,2 79 34,4 82 33,4 75 34,9 
2,43 1130  0,45 88 35,2 87 33,4 87 33,2 81 33,4 84 32,4 76 34,9 
3,03 1128  0,33 86  89 33,7 86 32,9 79 33,4 84 32,4 75 34,9 
3,78 1142  0,32 87 34,9 86 33,2 85 32,9 79 32,9 83 32,9 72 34,4 
Deckschichtmasse, g/m2 1,04 0,88 1,41 1,46 0,9 0,54 
Tabelle A5-4: Ergebnisse Versuch 3, alle Leitfähigkeiten in μS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, alle 
Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-5: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
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Versuch 4 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=1000 l/h, h=1 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,06 9 7,19   40,5  39,5  39,8  40,0  38,2  40,3 
0,46     41,0  40,8  40,3  40,0  39,0  40,5 
0,76     41,0  40,8  40,8  40,3  38,5  40,3 
0,76    Dosierung MgSO4 
1,04 951 7,24  22 35,7 19 35,2 17 34,9 18 34,4 22 33,2 22 34,2 
1,39 942   22 34,9 19 33,9 18 33,9 18 33,4 22 32,4 22 33,4 
2,71 943   22 34,9 19 34,2 17 34,2 18 33,9 22 32,4 22 33,9 
2,95    Dosierung Adsorbens + 75 ml 0,1 mol/l H2SO4 
2,95 943   22 34,9 19 34,2 17 34,2 18 33,9 22 32,4 22 33,9 
3,19 1049 5,56  79 35,2 41 34,7 55 33,9 78 34,3 84 33,7 111 35,5 
3,43 1071 5,98  111 34,9 53 33,2 77 33,4 112 34,2 120 33,2 161 36,0 
3,81 1058 6,37  136 35,5 65 33,2 96 33,4 143 34,8 152 33,4 203 37,5 
4,18 1045 6,63  154 36,0 73 33,2 111 33,9 165 35,5 174 34,7 232 38,2 
Deckschichtmasse, g/m2 0,16 0,20 -0,05 0,01 -0,05 -0,01 
Tabelle A5-5: Ergebnisse Versuch 4, alle Leitfähigkeiten in μS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, alle 
Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-6: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-7: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 5 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=350 l/h, h=1 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,06 10 7,11   45,1  45,3  43,3  43,1  43,1  45,1 
0,33     45,6  45,8  44,3  43,6  43,3  45,8 
0,68     45,8  45,6  44,3  43,6  43,3  45,3 
0,88    Dosierung MgSO4 
0,88 1008 7,14  41 38,5 48 37,5 41 36,1 35 34,3 53 33,9 43 35,5 
1,24 957   38 38,5 44 37,2 38 35,7 35 34,7 49 33,9 40 35,2 
2,36 963   37 37,7 44 37,0 37 35,7 32 33,9 48 33,2 40 35,2 
2,62    Dosierung Adsorbens + 75 ml 0,1 mol/l H2SO4 
2,62 963   37 37,7 44 37,0 37 35,7 32 33,9 48 33,2 40 35,2 
2,79 1063 6,85  50 36,1 57 37,1 49 34,4 43 33,2 62 33,2 52 34,3 
3,06 1080 7,16  53 36,0 61 36,5 53 33,7 46 32,9 66 32,2 55 33,7 
3,56 1064 7,38  53 35,7 61 36,0 53 34,2 47 32,7 66 32,4 56 33,4 
4,09 1086 7,48  56 35,5 65 35,2 56 33,7 49 32,2 70 31,7 59 32,7 
Deckschichtmasse, g/m2 0,57 0,69 0,75 0,71 0,57 0,80 
Tabelle A5-6: Ergebnisse Versuch 5, alle Leitfähigkeiten in μS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, alle 
Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-8: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-9: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 6 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=100 l/h, h=1 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,14 14 6,74   48,6  50,7  48,4  48,1  46,9  51,2 
0,48     48,4  50,4  48,4  47,6  46,6  50,7 
0,76     48,6  50,7  48,4  48,4  46,9  50,4 
0,96    Dosierung MgSO4 
0,96 990 6,89  45 38,7 89 39,0 80 37,0 68 35,5 71 33,7 65 35,5 
1,43 923   42 39,8 84 40,0 75 37,7 64 36,0 68 34,4 62 36,5 
1,80    Dosierung Adsorbens + 75 ml 0,1 mol/l H2SO4 
1,80 923   42 39,8 84 40,0 75 37,7 64 36,0 68 34,4 62 36,5 
1,93 1008 7,83  63 38,7 116 37,7 104 35,9 88 34,8 91 32,9 83 35,5 
2,23 1032 7,25  69 38,5 125 37,0 108 36,0 93 34,4 96 32,7 88 34,7 
2,69 1018 7,44  73 37,5 131 36,7 111 35,2 95 33,9 98 32,4 90 34,2 
3,03 1038 7,62  73 37,5 132 37,0 113 35,5 97 34,4 98 32,4 91 34,4 
Deckschichtmasse, g/m2 1,49 2,08 1,49 1,70 1,85 2,18 
Tabelle A5-7: Ergebnisse Versuch 6, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, alle 
Permeatflüsse in l/m2h 
60
65
70
75
80
85
90
95
100
0 1 2 3 4 5
Zeit, h
R
üc
kh
al
t, 
%
1
2
3
4
5
6
0
10
20
30
40
50
0 1 2 3 4 5
Zeit, h
Pe
rm
ea
tfl
us
s, 
l/m
²h
R
üc
kh
al
t, 
%
Pe
rm
ea
tfl
us
s, 
l/m
²h
 
Abbildung A5-10: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-11: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 7 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=350 l/h, h=2 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,04     41,0  42,8  41,8  42,0  41,3  44,1 
0,34     41,5  43,3  42,0  42,5  41,3  43,8 
0,99     41,3  41,8  41,8  41,8  40,0  43,1 
1,26    Dosierung MgSO4 
1,26 989 6,99  15 33,9 16 34,2 21 32,9 32 32,4 37 30,9 36 31,7 
1,64 987   15 33,4 16 33,7 21 33,2 32 32,7 37 30,9 37 31,7 
2,13 978   15 33,9 16 33,7 21 32,7 31 32,2 36 30,9 36 31,9 
2,37    Dosierung Adsorbens + 115 ml 0,1 mol/l H2SO4 
2,37 978  0,51 15 33,9 16 33,7 21 32,7 31 32,2 36 30,9 36 31,9 
2,44 1068 7,56  25 32,4 28 33,2 33  47  52 30,1 52 30,6 
2,71 1060 7,3  27 32,2 30 32,4 35 31,1 49 30,9 55 29,6 55 30,1 
3,19 1071 7,52  29 32,2 32 32,4 38 30,6 52 30,1 58 29,4 58 30,4 
3,64 1071 7,25 0,16 29 31,9 33 32,2 39 30,6 54 29,9 59 29,1 59 29,6 
Deckschichtmasse, g/m2 1,63 2,22 1,67 1,72 0,95 2,05 
Tabelle A5-8: Ergebnisse Versuch 7, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, alle 
Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-12: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-13: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 8 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=100 l/h, h=2 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,06  5,31   42,3  39,5  40,3  38,8  41,8  38,5 
0,38     41,3  38,0  38,7  38,5  40,5  37,7 
0,91 5    39,8  36,7  37,7  37,0  38,2  37,0 
1,31       36,2  37,0  36,5  37,5  36,2 
1,53    Dosierung MgSO4 
1,53 1022   31 29,4 36 25,8 34 25,6 49 25,1 64 25,1 53 23,8 
2,63 992 5,95  30 29,6 34 26,3 33 26,1 46 25,1 60 24,8 50 24,3 
3,34 1009   31 29,6 35 25,8 34 25,3 48 24,6 62 24,8 52 23,6 
3,60    Dosierung Adsorbens + 110 ml 0,1 mol/l H2SO4 
3,60 1009  0,61 31 29,6 35 25,8 34 25,3 48 24,6 62 24,8 52 23,6 
3,73 1070 7,51  44 28,1 49 25,3 46 25,1 59 24,6 71 25,8 60 21,8 
4,01 1093 7,11  54 27,6 58 24,8 53 24,6 68 24,6 85 24,8 71 22,3 
4,53 1084 7,22  61 26,6 62 24,3 57 24,6 72 23,8 88 24,3 75 21,8 
4,99 1105 7,27 0,01 68 25,6 69 23,6 63 23,6 79 23,0 96 23,3 82 21,5 
Deckschichtmasse, g/m2 7,71 8,94 5,84 4,00 6,07 12,13 
Tabelle A5-9: Ergebnisse Versuch 8, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, alle 
Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-14: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
Abbildung A5-15: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 9 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=650 l/h, h=1 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’'
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,04 9 6,99   50,9  46,1  47,9  44,1  47,6  44,1 
0,41     52,2  47,1  48,1  44,8  47,6  44,8 
0,88     51,4  46,3  47,9  44,3  47,1  44,6 
1,28    Dosierung MgSO4 
1,28 931   32 43,1 32 39,0 23 40,5 21 38,0 23 39,8 20 37,0 
2,28 928   32 43,1 32 38,7 23 39,8 21 37,2 23 39,3 21 37,0 
2,52    Dosierung Adsorbens + 110 ml 0,1 mol/l H2SO4 
2,52 928  0,58 32 43,1 32 38,7 23 39,8 21 37,2 23 39,3 21 37,0 
2,64 1017 7,46  54 43,8 46 39,0 36 40,0 34 37,2 35 40,3 34 36,0 
2,89 1020 7,51  65 43,8 48 39,0 38 39,5 39 37,5 39 39,5 40 36,2 
3,58 1024 7,54  77 43,8 52 38,2 42 39,0 42 37,0 43 38,7 45 36,0 
4,21 1032 7,51  83 43,6 54 37,9 44 38,5 44 36,7  38,9 47 36,4 
4,78 1072 7,44  86 43,3 55 37,7 45 38,2 45 37,0 46 38,5 49 36,2 
Deckschichtmasse, g/m2       
Tabelle A5-10: Ergebnisse Versuch 9, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, 
alle Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-16: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-17: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 10 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=1000 l/h, h=1 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,06     43,1  40,5  41,0  39,3  41,5  38,0 
0,49     43,1  39,8  40,3  38,5  41,0  37,7 
1,13     42,5  39,5  39,8  37,7  40,0  36,7 
1,28    Dosierung MgSO4 
1,28 953 6,68  23 36,5 24 33,9 19 34,2 16 32,4 21 34,4 18 31,4 
1,93 940   23 36,5 24 34,2 20 34,4 17 32,2 21 34,2 20 31,4 
3,01 940   24 36,5 24 33,2 20 33,7 18 31,7 20 33,9 20 30,6 
3,43    Dosierung Adsorbens + 115 ml 0,1 mol/l H2SO4 
3,43 940  0,54 24 36,5 24 33,2 20 33,7 18 31,7 20 33,9 20 30,6 
3,53 1032 7,29  60 37,7 43 33,9 47 34,7 52 33,2 50 34,7 58 31,7 
3,79 1057 7,51  123 40,0 72 34,4 95 36,2 119 35,5 105 36,0 126 34,7 
4,30 1049 7,41  163 42,0 92 35,7 133 37,7 165 37,7 144 38,0 173 37,0 
4,86 1066 7,54 0,25 191 42,3 107 35,7 158 38,2 196 38,5 171 38,2 205 37,5 
Deckschichtmasse, g/m2 0,49 0,87 1,02 0,76 0,66 0,66 
Tabelle A5-11: Ergebnisse Versuch 10, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, 
alle Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-18: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-19: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 11 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=850 l/h, h=1 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,13  7,15   41,0  46,6  39,8  40,5  39,8  46,3 
0,59  7,25   40,5  46,1  39,5  40,3  39,5  46,1 
0,88  7,25   40,3  46,9  39,0  40,5  40,0  46,9 
1,10    Dosierung MgSO4 
1,10  7,61   40,3  46,9  39,0  40,5  40,0  46,9 
1,44 876 7,54  22 30,6 23 39,8 20 33,7 16 34,4 19 34,2 20 39,5 
1,83 870 7,2  22 34,7 24 40,5 20 34,2 17 35,2 19 34,2 21 40,5 
2,46 870 7,1  22 34,7 23 40,3 20 33,7 17 34,2 19 33,9 21 39,8 
2,92    Dosierung Adsorbens  
2,92 870 7,1 0,54 22 34,7 23 40,3 20 33,7 17 34,2 19 33,9 21 39,8 
3,08 946 6,52  67 38,0 39 38,7 36 34,4 35 35,7 41 34,9 56 41,5 
3,54 961 7,05  122 41,0 57 40,5 55 35,7 61 37,5 71 34,2 108 44,6 
4,06 966 7,25  150 41,0 66 39,5 68 34,7 76 36,2 89 34,7 136 43,6 
4,74 980 7,44 0,28 173 42,3 77 39,5 79 35,5 90 37,5 106 36,5 161 45,8 
Deckschichtmasse, g/m2 0,40 0,15 0,50 0,04 0,08 0,08 
Tabelle A5-12: Ergebnisse Versuch 11, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, 
alle Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-20: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
Abbildung A5-21: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 12 (p=6 bar, ϑ=25°C, QF=350 l/h, h=1 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,04     66,9  84,6  71,4  74,5  73,9  83,6 
0,29     66,4  84,1  71,4  73,9  71,4  84,1 
0,62     65,8  83,6  70,4  72,9  71,9  82,6 
0,80    Dosierung MgSO4 
0,80 879   8 57,7 11 71,9 12 59,8 12 60,3 17 58,8 31 67,4 
1,34 884 7,31  8 56,2 11 70,9 13 58,8 13 59,8 17 57,7 30 66,9 
2,85 888   10 54,7 13 67,9 15 57,7 15 57,2 19 52,2 31 65,3 
3,08    Dosierung Adsorbens + 110 ml 0,1 mol/l H2SO4 
3,08 888   10 54,7 13 67,9 15 57,7 15 57,2 19 52,2 31 65,3 
3,15 987 7,79 0,40 17 56,2 22 67,4 24 56,2 25 56,7 30 54,7 46 64,8 
3,42 986 7,86  19 54,7 25 66,9 27 54,7 28 56,2 33 54,2 50 63,8 
3,99 979 7,68  20 52,7 28 66,4 29 54,2 29 55,2 35 53,2 52 62,3 
4,60 979 7,82 0,11 22 51,2 30 64,8 31 52,7 31 54,7 37 52,2 54 61,8 
Deckschichtmasse, g/m2 0,09 2,00 1,41 1,38 1,66 1,66 
Tabelle A5-13: Ergebnisse Versuch 12, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, 
alle Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-22: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-23: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 13 (p=6 bar, ϑ=25°C, QF=650 l/h, h=1 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,18  7,51   60,5  66,5  66,5  62,0  65,8  65,5 
0,63  7,28   56,6  76,8  60,4  59,5  67,5  70,5 
0,91  7,38   58,2  76,0  60,4  67,1  65,8  68,8 
1,08    Dosierung MgSO4 
1,08  7,73   58,2  76,0  60,4  67,1  65,8  68,8 
1,19 937 7,68  16 53,2 11 68,8 9,3 54,4 9 61,2 10 57,7 11 61,5 
1,58 971 7,52  16 52,3 12 67,5 10,0 54,4 10 61,2 11 58,7 12 62,0 
1,94 972 7,47  16 51,4 13 67,1 10,7 53,2 10 58,6 11 50,1 13 61,5 
2,28    Dosierung Adsorbens  
2,28 972 6,5 0,55 16 51,4 13 67,1 10,7 53,2 10 58,6 11 50,1 13 61,5 
2,41 981 6,86  28 54,4 18 67,5 15,9 54,0 16 59,9 17 59,5 19 62,8 
2,89 1014 7,57  42 52,7 22 65,8 19,3 52,7 19 59,5 20 54,4 24 60,3 
3,29 1010 7,71  47 53,6 23 64,6 20,1 51,0 20 57,0 22 52,7 26 60,8 
3,94 1001 7,85 0,34 54 62,8 24 64,6 21,0 52,7 21 59,5 23 48,5 28 59,5 
Deckschichtmasse, g/m2 0,52 1,07 0,68 0,44 0,67 0,67 
Tabelle A5-14: Ergebnisse Versuch 13, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, 
alle Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-24: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-25: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 14 (p=6 bar, ϑ=25°C, QF=850 l/h, h=1 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,04     83,1  81,0  82,6  72,4  91,7  72,9 
0,34     81,0  79,5  79,5  70,9  90,7  70,9 
0,67     80,5  78,5  78,5  69,4  90,2  70,4 
0,88    Dosierung MgSO4 
0,88 915   16 70,9 17 70,9 11 70,4 11 63,3 12 80,0 19 64,3 
1,12 898   15 70,9 16 69,9 11 70,9 11 63,8 12 80,0 18 64,3 
2,45 905   15 67,2 16 65,2 11 65,8 11 59,3 12 77,4 18 56,9 
2,72    Dosierung Adsorbens + 110 ml 0,1 mol/l H2SO4 
2,72 905   15 67,2 16 65,2 11 65,8 11 59,3 12 77,4 18 56,9 
2,82 980 7,56 0,48 30 66,9 27 66,9 22 67,4 23 61,3 24 79,0 36 59,8 
3,05 1024 7,27  44 66,9 35 66,9 30 68,4 33 62,8 34 79,0 56 61,8 
3,64 992 7,6  62 67,4 43 66,4 41 68,4 45 62,8 48 78,5 76 63,8 
4,29 999 7,68 0,32 73 67,9 49 66,4 48 68,4 53 63,3 56 78,5 90 63,8 
Deckschichtmasse, g/m2 0,90 0,79 0,66 0,77 0,96 0,96 
Tabelle A5-15: Ergebnisse Versuch 14, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, 
alle Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-26: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
Abbildung A5-27: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 15 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=650 l/h, h=1 mm) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,14  6,06   26,6  44,8  33,7  33,2  32,2  34,4 
0,51  6,3   26,6  45,6  33,2  33,2  32,2  36,2 
0,89  6,32   25,6  44,8  32,2  32,2  31,4  34,7 
1,13    Dosierung MgSO4 
1,13  7   25,6  44,8  32,2  32,2  31,4  34,7 
1,31 907 6,89  23 23,3 16 38,5 17 28,6 14 28,1 16 27,6 17 30,1 
1,84 901 6,83  23 22,5 17 38,2 21 27,9 16 27,6 17 26,8 18 29,6 
2,31 905 6,7  24 22,3 17 37,2 19 27,1 16 27,1 18 26,1 19 28,1 
2,76    Dosierung Adsorbens  
2,76 905 6,21 0,59 24 22,3 17 37,2 19 27,1 16 27,1 18 26,1 19 28,1 
2,85 972 6,63  35 22,0 24 36,7 26 27,4 23 27,6 26 26,8 27 27,6 
3,39 989 7,19  57 22,5 31 36,5 34 26,6 33 27,6 35 26,3 41 28,4 
3,73 984 7,31  65 22,3 33 35,7 36 26,1 37 26,6 39 26,1 45 27,9 
4,19 996 7,35 0,34 72 22,0 36 35,7 38 25,3 41 26,6 42 24,8 50 27,6 
Deckschichtmasse, g/m2 1,06 0,73 0,47 0,28 0,99 0,99 
Tabelle A5-16: Ergebnisse Versuch 15, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, 
alle Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-28: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-29: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 16 (p=3 bar, ϑ=28,5°C, QF=850 l/h, h=1 mm, 90°) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,17     48,1  0,0  45,0  43,1  39,3  37,4 
0,42     48,1  46,2  44,6  42,4  39,9   
0,83     46,9  45,6  44,3  42,1  38,6  36,7 
0,88    Dosierung MgSO4 
0,88     46,9  45,6  44,3  42,1  38,6  36,7 
1,03 954 6,83  12,4 39,0 18 37,5 15,2 37,0 18,9 35,2 14,5 32,4 18,9 31,4 
1,30 954   13,4 39,7 19,9 38,4 16,9 37,1 20,9 35,7 18,5 32,5 24,2 32,1 
1,77 964   13,2 40,1 18,9 38,4 16 37,6 19,6 35,7 18 33,3 24,7 31,7 
1,77    Dosierung Adsorbens 
2,00 964   13,2 40,1 18,9 38,4 16 37,6 19,6 35,7 18 33,3 24,7 31,7 
2,11 1038 7,03  66,2 41,8 37,4 37,6 41,6 38,0 55,3 35,9 47,8 34,2 60,6 32,9 
2,50 1069 7,39  126,1 43,9 54,1 38,8 64,8 38,8 89,8 37,4 83,6 34,6 106,1 33,8 
3,00 1042 7,32  135,8 43,5 58,6 38,0 69,9 38,4 97,4 36,9 92,8 35,0 116,7 33,8 
3,50 1045   139,8 44,2 61,1 38,4 72,4 38,8 100,6 37,6 96,9 35,5 120,2 34,6 
Deckschichtmasse, g/m2       
Tabelle A5-17: Ergebnisse Versuch 16, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, 
alle Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-30: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-31: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 17 (p=3 bar, ϑ=30°C, QF=650 l/h, h=1 mm, 90°) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,08     38,4  38,4  40,7  39,5  39,3  38,0 
0,43     38,8  38,4  40,7  39,5  39,7  38,0 
0,98     38,8  38,0  40,3  39,0  38,8  37,6 
1,89     38,4  38,0  39,9  39,0  39,3  37,6 
1,96    Dosierung MgSO4 
1,96     38,4  38,0  39,9  39,0  39,3  37,6 
2,13 1014   27,4 32,1 15,1 31,2 22,4 33,8 13,9 32,5 19,93 32,5 9,9 30,4 
2,51 1018   27,7 32,5 15,8 32,1 22,8 34,0 14,4 32,7 19,9 32,9 11,9 31,2 
3,03 1014   27,5 32,5 15,8 32,5 22,8 34,0 14,2 32,7 20,2 32,9 11,9 31,7 
3,3,5    Dosierung Adsorbens 
3,35 1014   27,5 32,5 15,8 32,5 22,8 34,0 14,2 32,7 20,2 32,1 11,9 31,7 
3,48 1106 7,83  52,9 32,9 33,9 31,2 42,2 33,8 31,3 32,1 34,1 32,5 24,1 30,8 
3,85 1107 7,49  77,3 33,3 47,6 32,9 57 34,4 42,6 32,9 41,2 32,5 29,9 31,2 
4,35 1110 7,53  88 33,8 54,3 32,1 64 34,0 48,3 32,9 44,3 32,5 31,9 30,8 
4,85 1114   92,3 33,3 57,6 32,5 67,2 34,2 51,3 33,1 45,8 32,1 33,2 31,2 
Deckschichtmasse, g/m2       
Tabelle A5-18: Ergebnisse Versuch 17, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, 
alle Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-32: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
 
Abbildung A5-33: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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Versuch 18 (p=3 bar, ϑ=30°C, QF=1000 l/h, h=1 mm, 90°) 
Segment 1 Segment 2 Segment 3 Segment 4 Segment 5 Segment 6 
t, h LFF  pHF cK,F 
LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P LFP Q’’P 
0    Dosierung deionisiertes Wasser 
0,15     53,2  53,2  51,2  49,6  49,1  47,1 
0,37     53,2  52,7  50,7  49,9  48,6  46,6 
0,75     52,2  52,2  50,7  49,4  48,1  47,1 
0,80    Dosierung MgSO4 
0,80     52,2  52,2  50,7  49,4  48,1  47,1 
0,93 983   25,0 43,9 22,2 43,5 21,0 41,8 21,0 41,2 28,4 40,9 23,5 38,8 
1,23 991   24,9 43,5 22,2 43,5 20,8 41,8 20,3 41,2 28,8 40,9 23,8 38,8 
1,72 983   24,9 43,9 22,2 43,1 20,6 42,0 20,6 41,2 29,0 40,5 23,9 38,8 
1,98    Dosierung Adsorbens 
1,98 983   24,9 43,9 22,2 43,1 20,6 42,0 20,6 41,2 29,0 40,5 23,9 38,8 
2,11 1077 7,35 0,50 89,8 45,2 70,5 43,9 82,1 42,8 110,0 41,6 143,6 43,9 170,7 44,3 
2,56 1083 7,49 0,36 167,8 49,6 126,4 46,1 153 45,3 209,3 47,4 276,2 48,6 334,1 52,2 
3,12 1078 7,55  203,9 49,6 155,9 46,6 188,1 46,3 255,6 48,9 333,0 51,2 398,0 54,7 
3,48 1078 7,68 0,20 218,8 49,6 167,1 46,1 201,5 45,8 271,8 49,1 349,8 51,7 420,6 56,7 
Deckschichtmasse, g/m2       
Tabelle A5-19: Ergebnisse Versuch 17, alle Leitfähigkeiten in µS/cm, alle Adsorbenskonzentrationen in g/l, 
alle Permeatflüsse in l/m2h 
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Abbildung A5-34: Grafische Darstellung von Rückhalt und Permeatfluss 
Abbildung A5-35: Foto der Membran nach Versuchsende, Strömungsrichtung von links nach rechts 
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A5.3 REM-Aufnahmen 
 
Versuch 9 
Abbildung A5-36: Versuch 9 ( p=3 bar, ϑ=25°C, QF=650 l/h, h=1 mm, γ=18.099 s-1, 0°), Deckschicht 0,3 m 
vom Einlauf entfernt  
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Versuch 12 
Abbildung A5-37: Versuch 12 (p=6 bar, ϑ=25°C, QF=350 l/h, h=1 mm, γ=5.748 s-1, 0°), Deckschicht 0,3 m 
vom Einlauf entfernt  
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Versuch 14 
Abbildung A5-38: Versuch 14 (p=6 bar, ϑ=25°C, QF=850 l/h, h=1 mm, γ=28.943 s-1, 0°), Deckschicht 0,3 m 
vom Einlauf entfernt  
 
Anhang zu Kapitel 5 
181 
Versuch 18 
Abbildung A5-39: Versuch 18 (p=3 bar, ϑ=25°C, QF=1000 l/h, h=1 mm, γ=38.466 s-1, 90°), Deckschicht 0,13 
m vom Einlauf entfernt  
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Abbildung A5-40: Versuch 18 (p=6 bar, ϑ=25°C, QF=1000 l/h, h=1 mm, γ=38.466 s-1, 90°), Deckschicht 0,3 m 
vom Einlauf entfernt  
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A6 Anhang zu Kapitel 6 
A6.1 Analysenergebnisse 
Parameter Einheit Grenzwert TrinkWV Mittelwert 
Analysenanzahl 
(gesamt/über Nachweisgr./ 
über Grenzwert) 
Escherichia coli -/100 ml 0 1,0*103 18/18/18 
Coliforme Bakterien -/100 ml 0 8,7*103 18/18/18 
Kolonienzahl, 22°C -/ ml 100 7,2*103 18/18/18 
Kolonienzahl, 37°C -/ ml 20 1,2*103 18/18/18 
Nitrat mg/l 50 32,3 16/16/1 
Ammonium mg/l 0,5 0,033 17/12/0 
Eisen mg/l 0,2 <0,048 17/6/0 
Natrium mg/l 200 127,5 17/17/0 
TOC mg/l - 5,0 17/17/- 
Trübung NTU 1 0,36 14/14/0 
Ca2+ mg/l - 44,6 18/18/- 
Mg2+ mg/l - 8,8 18/18/- 
Tabelle A6-1: Chemische und physikalische Parameter des Kläranlagenablaufs der Kläranlage Aachen Soers 
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A6.2 Betriebspunkte des Pilotanlagenbetriebs 
Betriebsst., h Flux, l/m2h u, m/s ζ, % PAK-Typ cK, g/l 
Spülintervall, 
min 
dW/dt,  
1010 m-1 h-1 
0 10 1,25 75 - - 60 0 
116 15 1,25 75 - - 60 0 
222 20 1,25 75 - - 60 0 
428 25 1,25 75 - - 60 2,2 
667 25 0,5 75 - - 60 7,5 
740 25 1,25 75 - - ∞  
793 18,65 1,25 70 - - 60  
812 20 1,25 85 - - 60  
835 20 1,25 90 - - 60  
867 20 1,25 90 - - 60  
884 15 1,25 75 - - 60 1,5 
1055 20 1,25 85 - - 60  
1105 20 1,25 75 - - 60  
1163 15 1,25 85 - - 60 0 
1277 20 1,25 75 - - 60  
1349 15 1,25 75 - - 60 3,5 
1447 20 1,25 75 - - 60 12 
1515 20 1,25 75 HOK 0,5 60 16 
1775 15 1,25 75 HOK 0,5 60 2 
2120 20 1,25 85 HOK 0,5 60  
2144 20 1,25 90 HOK 0,5 60  
2158 15 1,25 75 HOK 0,5 60 0 
2211 15 1,25 75 PAK 1000 K 0,2 60 0 
2279 20 1,25 75 PAK 1000 K 0,2 60 22 
2304 20 1,25 85 PAK 1000 K 0,2 60  
2351 20 1,25 90 PAK 1000 K 0,2 ∞ 82 
2382 15 1,25 75 - - ∞ 18 
2470 15 1,25 75 - - 30 0 
2476 15 1,25 75 - - 30  
2502 15 1,25 75 HOK 0,5 30  
2527 15 1,25 75 HOK 0,5 30  
2549 15 1,25 75 PAK 1000 K 0,2 30 0,5 
2640 20 1,25 75 PAK 1000 K 0,2 30 11 
2687 20 1,25 75 PAK 1000 K 0,2 15 0 
2882 20 1,25 75 - - 15 6 
3147 20 1,25 75 HOK 0,5 15 15,5 
3225 20 1,25 75 HOK 0,2 15 12 
3372 20 1,25 75 - - 15 11 
3484 20 1,25 75 PAK 1000 K 0,2 15 7 
3753 15 1,25 75 - - 15 3 
3966 15 1,25 75 - - 60 7 
4058 20 1,25 75 - - 15 12 
4197 20 1,25 75 - - 30 15 
4276 15 1,25 75 - - 15 6 
4488 15 1,25 75 - - 60 11 
4662 20 1,25 75 PAK 1000 K 0,2 15 27 
Tabelle A6-2: Betriebsparameter der Pilotversuche und bestimmte Werte dW/dt 
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A6.3 Rezept für chemische Reinigungen 
 
Abbildung A6-1: Verwendetes Rezept der Firma Ecolab für die chemischen Reinigungen  
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A6.4 Durchgeführte chemische Reinigungen 
Nr. Start, h Dauer, h * ϑ, °C ** ϑmax, °C pH Chemikalie 
1 1179 1,87 30 30 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
2 1348 1,43 31 40 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
3 1630 1,37 35 40 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
4 1799 1,75 34 40 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
1,38 29 35 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,52 34 35 3,05 0,5 Vol-% ACS 5 1871 
0,52 36 37 11,05  
0,77 36 37 8-10  
0,45 37 38 2,7 0,7 Vol-% ACS 6 2041 
0,55 38 40 10,8 0,4 Vol-% SAL 
0,60 36 37 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,55 39 42 2,9 1,1 Vol-% ACS 7 2205 
0,40 38 39 10,5 0,4 Vol-% SAL 
0,78 38 39 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,33 39 41 2,8 0,5 Vol-% ACS, 0,06 Vol-% HCl 8 2378 
0,32 39 39 10,4 0,4 Vol-% SAL 
0,58 37 39 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,60 37 43 2,9 0,5 Vol-% ACS, 0,08 Vol-% HCl 9 2878 
0,48 34 37 11,1 0,4 Vol-% SAL 
0,80 39 39 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,70 35 35 2,8 0,5 Vol-% ACS, 0,08 Vol-% HCl 10 3142 
0,50 35 35 10,5 0,4 Vol-% SAL 
0,92 32 32 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,75 36 36 2,7 0,5 Vol-% ACS, 0,08 Vol-% HCl 11 3482 
0,50 35 35 10,9 0,4 Vol-% SAL 
0,78 35 36 8-10 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,67 37 38 2,6 0,6 Vol-% ACS, 0,5 Vol-% HCl 12 3781 
0,50 37 37 11,6 0,38 Vol-% SAL 
0,75 36 36 11,3 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,50 37 38 2,1 0,6 Vol-% ACS, 0,2 Vol-% HCl 13 4054 
0,50 36 36 11,5 0,4 Vol-% SAL 
0,75 35 35 11,0 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,50 37 37 2,1 0,6 Vol-% ACS, 0,1 Vol-% HCl 14 4295 
0,50 36 36 11,1 0,4 Vol-% SAL 
0,75 37 38 11,0 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,50 39 40 2,5 0,6 Vol-% ACS, 0,1 Vol-% HCl 15 4658 
0,50 39 40 11,0 0,4 V-% SAL 
0,75 30 30 11,0 0,5 Vol-% LAC, 0,3 Vol-% ENZ 
0,50 35 37 2,6 0,6 Vol-% ACS, 0,1 Vol-% HCl 16 4823 
0,50 33 33 11,2 0,4 Vol-% SAL 
Tabelle A6-3: Übersicht über die durchgeführten chemischen Reinigungen, * = Nettokontaktzeit mit der 
Reinigungslösung, ** = Durschnittstemp., LAC = P3 Aquaclean LAC, ENZ = P3 Aquaclean ENZ, ACS = P3 
Aquaclean ACS, SAL = P3 Aquaclean SAL, HCl = 10 %-ige Salzäure 
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